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 Simboli utilizzati 
Acronimi in ordine di apparizione 
UNEP = United Nations Environment Programme 
WHO = World Health Organization 
MENA = Middle East and North Africa 
TDS = Total Dissolved Solids 
MSF = Multi-Stage Flashing 
MED = Multi-Effect Distillation 
VCD = Vapour Compression Distillation 
SRF = Secondary Refrigerant Freezing 
RO = Reverse Osmosis 
ED = Electrodialysis 
FO = Forward Osmosis 
MD = Membrane Distillation 
CDI = Capacitive Deionisation 
LTV = Long Tube Vertical 
MEE = Multiple Effect Evaporative 
MVC = Mechanical Vapour Compression 
TVC = Thermal Vapour Compression 
DCMD = Direct Contact Membrane Distillation 
AGMD = Air Gap Membrane Distillation 
SGMD = Sweeping Gas Membrane Distillation 
VMD = Vacuum Membrane Distillation 
IDA = International Desalination Association 
SW = Specific (electrical) Work 
GOR = Gained Output Ratio 
PR = Performance Ratio 
GHG = Green House Gas 
COP = Conference of the Parties 
CSP = Concentrated Solar Power 
ORC = Organic Rakine Cycle 
TBT = Top Brine Temperature 
BPE = Boiling Temperature Elevation 
NEA = Non Equilibirum Allowance 
MDM = octamethyltrisiloxane 
MD2M = decamethyltetrasiloxane 
DNI = Direct Normal Irradiance 
 
Generali 
𝑦 = frazione massica 
𝑚 = massa 
𝑁 = numero di moli 
𝑀 = massa molare 
𝑥 = frazione molare 
ℎ = entalpia specifica 
𝑠 = entropia specifica 
𝑋, 𝐸𝑥 = exergia 
𝑅 = costante universale dei gas 
𝑇, t = temperatura 
𝑆 = salinità, entropia 
𝑃 = pressione 
𝐶𝑝 = calore specifico a pressione costante 
?̇? = portata 
𝑊 = lavoro, ampiezza 
?̇?, ?̇? = potenza 
𝑉 = volume, velocità 
𝐿 = lunghezza 
𝑛 = numero stadi 
ρ = densità 
𝑄 = titolo 
𝐼 = irraggiamento 
𝐴 = area 
𝑈 = coefficiente di scambio termico globale, 
coefficiente di utilizzazione di energia primaria 
𝜓 = rendimento exergetico 
 
Pedici 
𝑠 = sali, stadio 
𝑠𝑤 = acqua salata 
𝑤 = acqua pura 
𝑜 = stato morto termodinamico, condizioni 
ambientali 
𝑓 = alimentazione 
𝑏 = brina, brine heater 
𝑑 = distillata 
c = (tubi) condensatori, critica 
𝑡 = termico 
𝑖 = i-esimo stadio 
𝑎 = ambiente 
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1. Introduzione 
Nel presente lavoro di tesi l’interesse è rivolto allo studio di due delle principali tipologie di 
impianti di dissalazione, basati sull’evaporazione e successiva condensazione dell’acqua 
distillata. Lo scopo è quello di studiare, da un punto di vista termodinamico, alcuni cicli, ad 
acqua e con fluidi organici, alimentati con fonte solare tramite collettori parabolici lineari, in 
grado di produrre potenza elettrica e potenza termica, necessaria a far funzionare i due 
processi di desalinizzazione analizzati. 
Nel capitolo 2 viene fatta un’introduzione al problema della scarsità di acqua potabile nel 
mondo, in quali zone maggiormente si manifesta e quali sono i fattori che portano ad avere 
questo problema. 
Nel capitolo 3 si definisce cosa si intende per concentrazione dei sali nell’acqua e quali sono 
le sue conseguenze da un punto di vista chimico-fisico. Inoltre si passano in rassegna tutte le 
tipologie di processi e di apparecchiature, utilizzate per desalinizzare l’acqua, presenti sia a 
livello commerciale che a livello di ricerca scientifica. 
Nel capitolo 4 si introduce il tema della desalinizzazione alimentata con fonte solare e le 
motivazioni che possono portare a questa scelta, andando ad elencare i sistemi diretti e quelli 
indiretti. 
Nel capitolo 5 viene analizzato, tramite il software Aspen (usato anche nei capitoli seguenti), 
un processo di dissalazione multi flash, in due diverse configurazioni, al variare della 
massima temperatura raggiungibile dall’acqua salata. Per ogni simulazione vengono riportati 
le grandezze e i parametri di maggiore interesse al fine di determinare le migliori condizioni 
di lavoro. 
Nel capitolo 6 viene analizzato un processo di dissalazione multi evaporativo al variare della 
massima temperatura raggiungibile dall’acqua salata e del numero degli stadi. Al termine di 
queste simulazioni viene fatto anche un confronto con il processo studiato al capitolo 
precedente. 
Nel capitolo 7 si esaminano alcuni cicli termodinamici alimentati a fonte solare in grado di 
soddisfare la richiesta termica dei due impianti di desalinizzazione. Vengono studiati due cicli 
ad acqua (uno per l’impianto multi flash ed uno per l’impianto multi evaporativo) e tre 
tipologie di cicli organici al variare di quattro fluidi. In ogni simulazione vengono raccolti i 
principali dati e parametri di performance in modo da poter effettuare un confronto su quale 
sia il miglior accoppiamento tra ciclo termodinamico e impianto di desalinizzazione e in quale 
condizione si possono verificare le migliori prestazioni. 
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2. Il problema della scarsità dell’acqua nel mondo 
L’acqua è una risorsa rinnovabile teoricamente illimitata che, attraverso un ciclo chiuso (ciclo 
idrologico) alimentato dall’energia del sole, viene distribuita sulla terra in forma liquida, 
solida e allo stato di vapore, e senza di essa nessun tipo di società può funzionare e 
prosperare. Di tutta l’acqua nel mondo solo lo 0,5%-1% è dolce e disponibile per i bisogni di 
tutti gli esseri viventi: piante, animali e uomo. Intorno al 97% dell’acqua presente sulla Terra 
si trova negli oceani e approssimativamente il 2%-2,5% è concentrata nei ghiacciai, 
nonostante il riscaldamento globale stia riducendo questo tipo di riserva [1]. Globalmente 
l’estrazione di acqua è superiore a 4000 miliardi di m3 l’anno [2], ma essa non è distribuita in 
modo uniforme nel pianeta. Nove Paesi possiedono il 60% di acqua dolce disponibile nel 
mondo: Brasile, Russia, Cina, Canada, Indonesia, USA, India, Colombia e Repubblica 
Democratica del Congo. 
 
Figura 1: percentuali di acqua salata e dolce nel mondo e usi dell'acqua dolce [3]. 
Il Programma Ambiente Nazioni Unite (UNEP) [3] ha calcolato che un terzo della 
popolazione mondiale vive in Paesi con insufficienza di acqua dolce e la percentuale salirà, 
nel 2025, a due terzi della popolazione mondiale. La scarsità di acqua e la siccità sta già 
affliggendo Paesi in tutto il mondo come Australia, Cina, Siria, Iraq, USA e parti del Regno 
Unito. 
L’Organizzazione Mondiale della Sanità (WHO) [3] ha stimato che ad oltre un miliardo di 
persone non è accessibile acqua potabile e la maggior parte di esse vive in aree rurali, con 
bassa densità di popolazione, e in zone remote dove è difficile installare sistemi tradizionali di 
pulizia dell’acqua. Inoltre in molti Paesi in via di sviluppo si consuma acqua di qualità 
inaccettabile, con una concentrazione dei sali di oltre 3000 ppm, misura molto superiore alla 
qualità organolettica ammissibile e ai limiti imposti o suggeriti dalle organizzazioni 
internazionali e dalle leggi nazionali. 
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La Food and Agricolture Organization and the World Water Council ha previsto che, a livello 
globale, le risorse di acqua saranno sufficienti per produrre cibo almeno fino al 2050, 
nonostante in alcune regioni del mondo la scarsità di acqua sarà notevole [4]. 
L’esplorazione di ulteriori riserve di acqua dolce sta diventando un problema in molte parti 
del mondo. Al 20% della popolazione che non ha accesso ad acqua pulita si aggiunge il 50% 
della popolazione a cui mancano adeguati sistemi di purificazione. Si parla di scarsità quando 
la domanda di acqua dolce è dello stesso ordine di grandezza dell’approvvigionamento. 
Tuttavia la richiesta di acqua dolce totale cresce con una velocità superiore alla capacità di 
sfruttamento della stessa e, in alcune aree del pianeta, la richiesta supera addirittura la 
disponibilità massima teorica di acqua dolce naturale. 
 
Figura 2: disponibilità acqua dolce nel mondo [1]. 
Per i bisogni umani si stima un consumo minimo di 2 litri al giorno di acqua potabile per la 
sopravvivenza, il che equivale a meno di un metro cubo all’anno. L’ONU ha però stimato in 
40 litri giornalieri pro capite il diritto minimo dell’uomo considerando l’uso personale, 
agricolo e industriale per avere una vita confortevole e dignitosa. 
I fattori che contribuiscono ad avere una scarsità di acqua dolce sono: crescita della 
popolazione, crescita economica (maggior PIL), crescita del settore agricolo e industriale e 
cambiamento climatico che può potenzialmente alterare la distribuzione delle regioni umide e 
aride e aumentare la salinità negli acquiferi costieri. Inoltre la mancanza di infrastrutture per 
l’accumulo e distribuzione è un elemento importante per un incremento di tale scarsità. La 
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crescita del consumo di acqua può essere relativamente moderata dalle politiche dei governi 
locali nei Paesi con questo problema, con lo scopo di ridurre il consumo procapite di acqua. 
Nuovi approvvigionamenti possono essere stabiliti con lo sviluppo tecnologico e lo sviluppo 
di infrastrutture è necessario, nonostante richieda tempi non brevi. 
Globalmente, i maggiori settori di consumo dell’acqua sono quelli relativi all’irrigazione, per 
circa un 70% dell’acqua estratta nel mondo [5], quello dell’industria manifatturiera per un 
20% e quello urbano per un 10%. L’agricoltura usa molte riserve di acqua soprattutto nei 
Paesi che già ne soffrono la carenza come la Grecia, la Spagna, il sud Europa in generale e il 
Medio Oriente e Nord Africa (Middle East and North Africa, MENA). 
In Europa, in media, il 24% dell’acqua estratta è usata per l’agricoltura, l’11% per l’industria, 
il 44% per la produzione di energia (principalmente per usi di raffreddamento nelle centrali 
termoelettriche) e il 21% per soddisfare le esigenze di acqua pubblica. 
In Italia [6], in particolare, si consumano intorno a 300 litri al giorno pro capite, ma tale 
valore supera i 1500 litri al giorno quando si attribuisce ad ogni abitante anche il consumo 
agricolo e industriale. A fronte di questo fabbisogno pro capite giornaliero, la disponibilità 
attuale è di 270 litri, anche se il valore è previsto in diminuzione nei prossimi anni e non è 
distribuito in modo uniforme lungo il Paese, con zone aride stimate in circa il 30% della 
superficie e concentrate soprattutto nelle regioni meridionali. 
Tutti questi dati sopra esposti fanno comprendere come l’approvvigionamento di acqua 
potabile sia un grave problema per l’umanità oggigiorno e probabilmente lo sarà ancora di più 
nei prossimi anni, considerando soprattutto le stime di crescita della popolazione. Per questo 
motivo gli impianti di desalinizzazione (sia di acqua marina, che di acqua salmastra) hanno 
trovato sviluppo negli anni passati e vengono sempre più studiati e perfezionati. Nonostante la 
moderna dissalazione nasca verso fino Ottocento nel Regno Unito, dalla necessità di garantire 
un’autonomia idrica prolungata a bordo delle navi della Marina Britannica, solo negli anni ’50 
si è avuto il primo sviluppo degli impianti evaporativi e dagli anni ’90 si sono sviluppati a 
livello commerciale gli impianti basati sull’utilizzo di apposite membrane. Negli ultimi 20 
anni sia gli impianti evaporativi che quelli a membrana si sono evoluti e sono stati spesso 
integrati, o completamente alimentati, da risorse energetiche rinnovabili. In particolare la 
regione MENA, più soggetta a problemi di approvvigionamenti idrici, ma con ottime 
caratteristiche di insolazione, è quella con i maggiori impianti di dissalazione alimentati con il 
solare. A partire dall’esperienza maturata in questi ultimi anni appare interessante e quasi 
necessario continuare ad investire in questo ambito, per cercare di risolvere uno dei problemi 
che maggiormente affligge l’umanità. 
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3. Desalinizzazione 
La dissalazione è un processo di rimozione dei sali presenti in una soluzione acquosa. L’acqua 
di mare contiene dei sali disciolti e altri composti in soluzione o in sospensione, la cui 
quantità varia a seconda dei luoghi e delle stagioni. Alcuni dei sali disciolti sono il cloruro di 
sodio, il bicarbonato di calcio e solfato di magnesio, sostanze che contribuiscono a dare un 
sapore all’acqua. Se le sostanze solide disciolte (Total Dissolved Solids,TDS) sono assenti o 
sono troppo elevate (come nell’acqua di mare) essa avrà un sapore sgradevole. 
 
Figura 3: ioni disciolti in alcuni mari del mondo [7]. 
Acqua TDS (mg/l) 
Acqua potabile <1000 
Acqua a bassa salinità 1000-5000 
Acqua ad alta salinità 5000-15000 
Acqua marina 15000-50000 
Tabella 1: concentrazioni di sali per diverse tipologie di acqua. 
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Corpo d’acqua TDS (mg/l) 
Mar Baltico 7000 
Oceano Pacifico 34000 
Mar Mediterraneo 38000-40500 
Oceano Atlantico 38500-40000 
Mar Rosso 41000-42000 
Golfo di Oman 40000-48000 
Golfo Persico 42000-45000 
Mar Morto 275000 
Tabella 2: concentrazioni di sali dei principali oceani e mari. 
 
Figura 4: concentrazione degli ioni in acqua marina e acqua salmastra [8]. 
Con il termine salinità ci si riferisce alla conducibilità elettrica dell’acqua e ci fornisce una 
misura delle sostanze solide disciolte (tipicamente espressa in ppm o mg/kg). Procedure 
standard ormai consolidate e ben sviluppate definiscono la salinità dell’acqua di mare 
attraverso misure elettriche che sono “robuste” rispetto alle acque dei diversi oceani. Per altri 
tipi di acqua è necessario effettuare analisi chimiche per determinare quali ioni sono presenti e 
in che concentrazione. In alcuni casi la concentrazione di questi elementi è riportata 
esprimendo direttamente il valore della conducibilità dell’acqua. Per esempio la conducibilità 
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dell’acqua distillata è approssimativamente tra 0,5 e 3 μS/cm, per le tipiche acque potabili si 
attesta su valori inferiori a 100 μS/cm, mentre per l’acqua di mare si arriva a 54000 μS/cm. La 
salinità dell’acqua porta con sé alcune conseguenze dal punto di vista termodinamico che 
devono essere prese in considerazione per effettuare il processo di desalinizzazione, quali: 
 più basso calore specifico (di circa un 5% rispetto all’acqua pura), come visibile in 
Figura 5; 
 maggiore densità (di circa il 3,5% per l’acqua marina); 
 più bassa tensione di vapore (di circa il 2% per l’acqua marina); 
 leggero aumento del punto di ebollizione; 
 leggera diminuzione del punto di congelamento. 
 
Figura 5: andamento calore specifico dell'acqua al variare della temperatura e della salinità [8]. 
L’utilizzo dell’acqua di mare per la produzione di acqua potabile mediante rimozione dei sali 
è un processo conosciuto fin dall’antichità. Le prime applicazioni pratiche  di cui si abbia 
notizia risalgono al 1928 e si basano sulla distillazione, anche se brevetti e studi sull’elettro-
osmosi sono presenti in anni precedenti. Nello stesso periodo risalgono i primi studi 
sull’eliminazione dei sali mediante congelamento, mentre di poco posteriori sono quelli sul 
trattamento mediante elettrolisi ed elettrodialisi [9]. Tuttavia le prime applicazioni a livello 
industriale risalgono al secolo scorso, indicativamente agli anni Cinquanta. I metodi utilizzati 
appartengono a due grandi famiglie, che sfruttano rispettivamente l’energia termica o 
l’energia meccanica per la desalinizzazione. All’interno di ogni famiglia i singoli processi si 
differenziano poi per alcuni dettagli di principio relativamente al modo di utilizzare la 
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sorgente di energia. L’energia disponibile per la dissalazione costituisce infatti uno dei 
parametri fondamentali per la scelta della tecnologia migliore da utilizzare e va attentamente 
valutata sia in termini qualitativi che quantitativi. Ogni processo presenta ovviamente 
vantaggi e svantaggi e deve essere accuratamente scelto caso per caso anche sulla base delle 
condizioni ambientali, dei vincoli e degli obiettivi che si vogliono perseguire. 
Nonostante i processi di dissalazione siano ormai impiegati, a livello industriale, da oltre 
mezzo secolo, si continua ancora oggi a ricercare nuove soluzioni, sia in termini di processo 
che in termini di materiali, volte ad aumentare la vita utile degli impianti e la loro affidabilità, 
il che si traduce in ultima analisi in una minimizzazione del costo unitario dell’acqua prodotta. 
Uno schema generale sul principio di funzionamento di un impianto di desalinizzazione è 
rappresentato in Figura 6, dove si ha l’acqua di alimentazione prelevata dal mare o altra 
sorgente che arriva all’impianto e viene trattata con una certa spesa energetica (che può essere 
termica, meccanica o elettrica). I prodotti risultanti sono due: l’acqua dissalata (o dolce) 
desiderata per l’uso umano e l’acqua residua (detta brina) che sarà rimessa in mare. Prima di 
passare all’impianto di dissalazione vero e proprio, l’acqua viene in genere pretrattata con 
additivi chimici e a valle dell’impianto subisce una fase di post trattamento a seconda del suo 
utilizzo finale. 
 
Figura 6: schema generale di funzionamento di un impianto di dissalazione [10]. 
3.1. Classificazione dei processi 
Ci sono differenti tecnologie di desalinizzazione disponibili e applicate nel mondo. Alcune di 
esse sono totalmente sviluppate e consolidate a livello industriale su larga scala, mentre altre, 
non ancora arrivate a maturità tecnologica, sono usate solo in piccoli impianti dimostrativi o 
per scopi di ricerca e sviluppo. 
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I processi di dissalazione si suddividono in due grandi gruppi: processi termici e processi a 
membrana. I primi separano i sali dall’acqua tramite evaporazione e condensazione, mentre i 
secondi fanno passare l’acqua attraverso una membrana che trattiene le particelle solide. 
I principali processi termici sono: 
 Distillazione flash a stadi multipli (Multi-Stage Flash Distillation, MSF); 
 Distillazione ad effetti multipli (Multi-Effect Distillation, MED); 
 Distillazione con compressione di vapore (Vapour Compression Distillation,VCD); 
 Desalinizzazione sottovuoto (Vacuum freeze desalination, VFD); 
 Raffreddamento con refrigerante secondario (Secondary Refrigerant Freezing, SRF); 
 Processi con formazione di idrati; 
 Evaporazione rapida con spray. 
I principali processi a membrana sono: 
 Osmosi inversa (Reverse Osmosis, RO); 
 Elettrodialisi (Electrodialysis, ED); 
 Osmosi avanzata (Forward Osmosis, FO); 
 Distillazione a membrana (Membrane Distillation, MD); 
 Deionizzazione capacitiva (Capacitive Deionisation, CDI); 
 Membrane biomimetiche. 
Una diversa classificazione, più dettagliata, si può trovare in Tabella 3. 
Separazione 
Tipo di energia 
usata 
Processo Metodo 
Acqua dai sali 
Termica 
Evaporazione 
MSF 
MED 
TVC 
Solar Distillation 
Cristallizzazione 
SRF 
Formazione di idrati 
Filtrazione/evaporazione MD 
Meccanica 
Evaporazione MVC 
Filtrazione RO 
Sali dall’acqua 
Elettrica Filtrazione selettiva ED 
Chimica Scambio Scambio ionico 
Tabella 3: classificazione dettagliata dei processi di desalinizzazione. 
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3.2. Processi termici 
3.2.1. Distillazione flash a stadi multipli (Multi-Stage Flash Distillation, MSF) 
In questo processo le fasi di evaporazione e condensazione sono accoppiate in stadi successivi 
così che il calore latente di evaporazione possa venir riutilizzato per il preriscaldamento 
dell’acqua in ingresso. Nell’apparecchio chiamato brine heater l’acqua salina di alimentazione 
viene scaldata, senza essere vaporizzata, alla sua massima temperatura (relativamente alla 
pressione in esercizio), chiamata top brine temperature, grazie alla condensazione del vapore 
saturo proveniente da un impianto termoelettrico o da un’altra forma di sorgente di calore. 
L’acqua salina calda poi fluisce, attraverso un orifizio, nel primo stadio di evaporazione dove 
vige una pressione minore e ciò provoca il flash, ossia l’improvvisa vaporizzazione 
dell’acqua. Con questo fenomeno gran parte dei sali disciolti precipita, nonostante alcuni 
(specialmente i solfati) possano comunque depositarsi nel riscaldatore. Il processo di flash 
raffredda l’acqua salina concentrata permettendo di raggiungere l’equilibrio termodinamico 
con il suo nuovo ambiente. Il vapore generato sale rapidamente, passa attraverso un demister, 
il quale elimina ogni goccia di liquido, e viene condensato sui tubi degli scambiatori di calore 
presenti nella parte più in alto di ciascun stadio. Da qui viene inviato allo stadio successivo 
fino ad essere estratto (freshwater) separatamente dall’acqua salata che non è riuscita a 
vaporizzare nei vari stadi (brine). Questi tubi sono raffreddati dall’acqua di alimento che si 
preriscalda prima di arrivare al brine heater convertendo parte dell’energia termica usata per 
l’evaporazione nel primo stadio. 
Questo processo è ripetuto in vari stadi successivi, fino a 40, che operano a valori di pressione 
via via decrescenti per massimizzare la conversione di acqua e di energia. Dopo ogni stadio 
l’acqua distillata risulta più fredda dello stadio precedente fino ad uscire dall’ultimo stadio più 
calda dell’acqua salata di alimentazione di 3°C-5°C e con una concentrazione totale di 
sostanze solide compresa tra 2 mg/l e 50 mg/l. Invece l’acqua di raffreddamento, che poi 
viene rigettata in mare, ha una temperatura di 8°C-12°C superiore alle condizioni ambientali. 
Inoltre la depressione presente in ogni stadio è mantenuta da un eiettore di vapore azionato da 
vapore ad alta pressione o da una pompa meccanica a vuoto, i quali permettono di estrarre gas 
come l’ossigeno e l’anidride carbonica, disciolti nell’acqua salata, che durante l’evaporazione 
vengono rilasciati provocando una riduzione dello scambio di calore. 
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Figura 7: schema del processo MSF [10]. 
Molte unità MSF sono accoppiate a impianti di potenza con turbina a vapore. In questo caso il 
vapore prodotto dalla combustione del combustibile utilizzato viene espanso in turbina fino ad 
una temperatura di 90°C-120°C (riducendo così la potenza elettrica generata rispetto agli 
impianti termici a condensazione tradizionali) necessaria per alimentare il brine heater. Così 
la sezione relativa alla condensazione di un normale impianto di potenza viene sostituita 
dall’unità di desalinizzazione. 
 
Figura 8: possibile accoppiamento di un impianto termoelettrico tradizionale con un impianto di 
desalinizzazione MSF [11]. 
Un tipico impianto MSF richiede da 250 kJ/kg a 350 kJ/kg di calore per kg di acqua depurata 
prodotta e un consumo di elettricità di 3 kWh/m3-5 kWh/m3 per m3 di acqua prodotta, alla 
quale si aggiunge una mancata produzione di potenza elettrica dovuta ad una più alta 
temperatura di fine espansione in turbina quantificabile in 6 kWh/m3-8 kWh/m3. Le capacità 
tipiche di questi impianti si attestano su valori tra 10000 m3/d e 65000 m3/d. 
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3.2.2. Distillazione ad effetti multipli (Multi-Effect Distillation, MED) 
Questo processo è indicato anche con la sigla LTV (Long Tube Vertical) per la particolare 
disposizione degli apparecchi (uno sopra l’altro) che si possono trovare o con la sigla MEE 
(Multi Effect Evaporative). 
In questo processo il vapore si forma in minima parte per il fenomeno del flash e per la 
maggior parte per evaporazione. L’acqua di alimentazione è spruzzata o distribuita sulla 
superficie dell’evaporatore (di solito costituito da tubi) di diverse camere (effetti), sotto forma 
di film sottile, in modo da promuovere l’evaporazione, dopo essere stata preriscaldata nella 
sezione superiore di ciascuna camera. I tubi evaporatori nella prima camera sono scaldati da 
vapore proveniente da un ciclo di potenza, analogamente al processo MSF. Il vapore prodotto 
nel primo effetto è condensato all’interno dei tubi evaporatori dell’effetto successivo, dove 
viene prodotto altro vapore. Le superfici di tutte le altre camere sono riscaldate dal vapore 
prodotto in ognuno degli effetti precedenti. Ciascuno di questi ha un valore di pressione più 
basso del precedente e ci possono anche essere più di 16 camere. Il vapore prodotto 
nell’ultimo effetto è condensato in uno scambiatore, chiamato condensatore finale, il quale è 
raffreddato dall’acqua salata di alimento, la maggior parte della quale ritorna al mare ed una 
piccola parte è usata nell’impianto. 
 
Figura 9: schema del processo MED [12]. 
Allo stato attuale la massima temperatura dell’acqua salata di alimento (top brine 
temperature) che si raggiunge è inferiore a 70°C per limitare la formazione di incrostazioni e 
corrosioni. 
L’acqua salata che ritorna alla sorgente ha una temperatura di 8°C-12°C maggiore dell’acqua 
prelevata di alimento, mentre l’acqua prodotta ha una concentrazione di sostanze solide 
disciolte di 20 mg/l-50 mg/l. 
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Come i processi MSF, questi impianti possono essere accoppiati a cicli termoelettrici che 
forniscono il vapore necessario al corretto funzionamento. Qui però, la mancata produzione di 
potenza elettrica è minore rispetto al caso MSF e si possono continuare ad utilizzare turbine in 
modalità a condensazione e non in contropressione. In questi casi i processi MED richiedono 
un consumo di calore di 145 kJ/kg-390 kJ/kg, per kg di acqua purificata, sotto forma di 
vapore a meno di 0,35 bar e un consumo di elettricità di 1,5 kWh/m3-2,5 kWh/m3. Per i grandi 
impianti si hanno capacità comprese tra 5000 m3/d e 25000 m3/d, mentre per quelli più piccoli 
i valori scendono tra 250 m3/d e 5000 m3/d. 
 
Figura 10: valori di temperature per il vapore condensante prelavato dalla turbina per alimentare un 
processo MED e uno MSF e corrispondente mancata produzione di potenza elettrica [11]. 
3.2.3. Distillazione con compressione di vapore (Vapour Compression Distillation,VCD) 
La compressione del vapore si può aggiungere ad un processo MED con lo scopo di 
aumentarne l’efficienza. In questi processi il vapore prodotto in uno stadio è parzialmente 
ricompresso in un compressore e usato per scaldare il primo stadio. Il vapore può essere 
compresso con un compressore meccanico (Mechanical Vapour Compression, MVC) o con 
un eiettore a vapore (Thermal Vapour Compression, TVC). In quest’ultimo caso il vapore ad 
alta pressione è estratto da un ciclo di potenza o da un processo industriale e viene fatto 
ricircolare a partire dall’ultimo stadio, aumentandone l’efficienza energetica; così, al primo 
stadio arriva una quantità doppia di vapore primario con il risultato che ogni stadio produce il 
doppio del vapore primario: quindi, a parità di effetti, produce circa il doppio di acqua, 
oppure, a parità di produzione, si può ridurre il numero di effetti riducendo drasticamente i 
costi di investimento. 
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I sistemi MVC hanno da uno a tre stadi (spesso, però ne hanno uno) con capacità tipiche da 
100 m3/d a 3000 m3/d, mentre quelli TVC ne hanno parecchi con capacità da 10000 m3/d a 
30000 m3/d; questo deriva dal fatto che la pressione e la temperatura aumentano durante la 
compressione meccanica e questo ne limita il campo operativo. 
 
Figura 11: schema di processo MVC [11]. 
 
Figura 12: schema di processo TVC [11]. 
La distillazione con compressione di vapore è di solito usata in luoghi dove la richiesta di 
acqua dolce è relativamente bassa come in alcune piccole comunità, navi o luoghi di vacanze. 
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3.2.4. Desalinizzazione sottovuoto (Vacuum freeze desalination, VFD) 
Il processo si basa sul principio per cui,quando l’acqua si congela, i sali disciolti in essa non 
congelano e quindi non fanno parte del ghiaccio. L’acqua salina fredda viene spruzzata in una 
camera a vuoto, dove vige una pressione di 0,04 atmosfere, così che una parte dell’acqua si 
trasforma in vapore, provocando la formazione dei cristalli di ghiaccio. Il vapore viene poi 
compresso (e surriscaldato) ad una pressione corrispondente alla tensione di vapore dell’acqua 
a 0°C ed inviato sul ghiaccio per ottenere la fusione. La salamoia (brine) uscente a qualche 
grado sotto lo 0°C raffredda l’acqua salata in ingresso. Sebbene negli scorsi decenni siano 
stati costruiti piccoli impianti, il processo attualmente non ha trovato sviluppo commerciale. 
3.2.5. Raffreddamento con refrigerante secondario (Secondary Refrigerant Freezing, 
SRF) 
In questo caso si usa un fluido immiscibile con l’acqua, come il butano, che viene compresso 
ed inviato, in fase liquida, a miscelarsi con l’acqua salata. L’espansione dell’acqua nel 
congelatore provoca la formazione dei cristalli di ghiaccio, mentre l’immissione del butano 
compresso e surriscaldato nell’apparecchio di fusione provoca la liquefazione del butano e lo 
scioglimento del ghiaccio. Il vantaggio di questo ciclo è dato dal fatto che, a parità di acqua da 
trattare, occorre comprimere un volume di butano sensibilmente inferiore a quello del vapor 
d’acqua. Inoltre il butano bolle a pressione atmosferica all’incirca a 0°C e quindi tutto il ciclo 
può operare a pressione atmosferica. Infine il ciclo richiede minor consumi di energia ed ha 
una minor tendenza alla formazione di incrostazioni e corrosioni. Anche questo processo, al 
momento, non è sviluppato a livello commerciale. 
3.2.6. Processi con formazione di idrati 
L’idea base di questo processo consiste nel provocare idrati insolubili costituiti da molecole di 
acqua come struttura principale che ospitano molecole di gas (ad esempio idrocarburi) e, 
tramite processo di disidratazione, recuperare acqua. Il vantaggio di questo procedimento 
consiste nel fatto che il legame che unisce le varie molecole è più debole di una valenza 
chimica e pertanto l’energia richiesta per la formazione e la distruzione dell’idrato è piuttosto 
modesta. Si può lavorare a pressioni e temperature vicine a quelle ambientali e non ci sono 
problemi di incrostazioni. Anche quest’ultimo processo non trova sviluppo commerciale a 
causa della difficoltà di separare in modo soddisfacente i cristalli (di piccole dimensioni) dalla 
salamoia. 
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3.2.7. Evaporazione rapida con spray 
Questa tecnica richiede la riduzione in spray di gocce di acqua salata in una camera dove 
evaporano rapidamente causando la precipitazione dei sali sul fondo della camera stessa. 
Invece il vapore lascia la camera per poi condensare come acqua pura. 
Al momento sono stati realizzate unità dimostrative, ma non impianti commerciali. 
3.3. Processi a membrana 
3.3.1. Osmosi inversa (Reverse Osmosis, RO) 
L’osmosi è il processo in cui l’acqua passa in modo spontaneo attraverso una membrana 
semi-permeabile da una soluzione meno concentrata ad una più concentrata fino al 
raggiungimento dell’equilibrio osmotico. Tale fenomeno avviene nei tessuti di piante, animali 
ed essere umani. Nell’osmosi inversa, invece, si applica, sul lato della membrana ad alta 
concentrazione, una pressione sufficiente tale da far fluire l’acqua verso il lato a bassa 
concentrazione, lasciando così i sali all’interno della membrana. 
La pressione con cui è necessario operare è molto superiore alla pressione osmotica e dipende 
dalla velocità di filtrazione, dalla concentrazione della salamoia, dalla temperatura e dalla 
struttura delle membrane. Per dissalare l’acqua di mare si lavora con pressioni da 50 bar a 80 
bar, mentre per altri tipi di acque salmastre si lavora con pressioni tra 15 bar e 30 bar. Il 
processo comporta costi elevati per la compressione dell’acqua, per far sì che solo parte di 
essa (30-40%) venga dissalata. La salamoia rigettata dalla membrana contiene ancora molta 
energia di pressione che viene recuperata attraverso appositi sistemi (turbo-pompe o 
scambiatori di pressione) sviluppati recentemente, i quali hanno permesso una diffusione 
sempre maggiore di questa tecnologia per la dissalazione. 
Le membrane sono costituite da materiali plastici (acetato di cellulosa e poliammide) e le più 
comuni sono a spirale avvolta, di maggior complessità costruttiva, ma maggiormente 
resistenti al fouling e più facili da pulire e quelle a fibra cava. Inoltre esse vengono messe 
insieme in parallelo a formare moduli per raggiungere taglie maggiori di trattamento. 
Le membrane per l’osmosi inversa sono molto sensibili al pH, all’ossidazione, ad un gran 
numero di organismi (alghe, batteri…) e alle deposizioni di particolato e fouling. Di 
conseguenza, il pre-trattamento dell’acqua di alimento gioca un ruolo fondamentale sulla 
durata delle membrane e sui consumi energetici. Recentemente sono stati proposti micro, ultra 
e nano filtrazioni in alternativa ai pre-trattamenti chimici con lo scopo di evitare 
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contaminazioni a causa dell’uso di additivi. In particolare la nano filtrazione è la tecnica più 
utilizzata con lo scopo di minimizzare il particolato ed il fouling marino rimuovendo la 
torbidità, i batteri e gli ioni più duri. Inoltre sono necessari dei post-trattamenti dell’acqua con 
lo scopo di rimuovere i gas disciolti (CO2), stabilizzare il pH con l’aggiunta di Ca o Na e 
rimuovere sostanze pericolose dalla salamoia. 
Le capacità variano da 0,1 m3/d per piccole applicazioni fino a 400000 m3/d per applicazioni 
commerciali. 
 
Figura 13: principio di funzionamento dell'osmosi e dell'osmosi inversa [13]. 
 
Figura 14: schema generale di un processo ad osmosi inversa [14]. 
3.3.2. Elettrodialisi (Electrodialysis, ED) 
L’elettrodialisi è un processo che permette all’acqua di fluire attraverso un corpo dotato di 
membrane permeabili agli ioni. Si fa passare una corrente elettrica continua attraverso l’acqua 
in modo che gli ioni positivi vengano attratti da un catodo e gli ioni negativi da un anodo. Tra 
l’anodo e il catodo ci sono due membrane: una permette il passaggio dei cationi e l’altra 
permette il passaggio degli anioni. In questo modo tra le due membrane si crea una regione a 
bassa salinità. 
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Figura 15: principio di funzionamento dell'elettrodialisi [10]. 
Le membrane hanno una superficie di circa 1 m2 e sono molto sottili per ridurre la resistenza 
elettrica. L’acqua deve essere trattata prima di arrivare alle celle delle membrane  
Dopo un certo periodo di tempo la polarità degli elettrodi viene invertita (Electrodialysis 
Reversal, EDR) perdendo una certa quota di produttività dopo l’immediato cambiamento, ma 
prevenendo significativamente i problemi di fouling. 
I costi energetici sono direttamente proporzionali alla quantità di sali rimossi e diventano 
competitivi per concentrazioni di TDS inferiori a 3000 mg/l. Come per l’osmosi inversa, la 
capacità di acqua trattata varia in modo significativo, indicativamente da 2 m3/d a 145 m3/d. 
3.3.3. Osmosi avanzata (Forward Osmosis, FO) 
Come nell’osmosi inversa si utilizza una membrana semipermeabile, ma l’acqua viene estratta 
da una soluzione contenente NH3 e CO2 chiamata “draw solution” che impedisce il fluire 
dell’acqua trattata verso la soluzione salina. La “draw solution” viene poi fatta passare 
attraverso un sistema di recupero che separa, attraverso un riscaldamento intorno a 65°C, la 
soluzione chimica (che viene riciclata) dall’acqua che costituisce il prodotto finale. A 
differenza dell’osmosi inversa qui l’acqua fluisce, sotto l’azione della pressione osmotica 
naturale, da una regione a minor concentrazione di soluto, minor potenziale osmotico e minor 
entropia verso una regione a maggior concentrazione di soluto, maggior potenziale osmotico e 
maggiore entropia. 
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Figura 16: diverso funzionamento dell'osmosi inversa e dell'osmosi avanzata [10]. 
 
Figura 17: schema generale di un processo Forward Osmosis [15]. 
Questi processi hanno alcuni vantaggi rispetto a quelli ad osmosi inversa:  
 minor pressione idraulica che porta a minor fouling e minori consumi energetici; 
 alta pressione osmotica a cui segue maggior flusso d’acqua e maggior capacità di 
conversione; 
 mancanza di pretrattamenti chimici; 
 minor scarico della brina. 
La difficoltà tecnologica di sviluppare membrane con queste caratteristiche performanti ne ha, 
al momento, limitato lo sviluppo. Il primo impianto al mondo di osmosi avanzata fu installato 
in Oman solo nel 2012 e altri successivamente negli USA. Ciò nonostante questa tecnica è 
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vista con favore per un possibile sviluppo futuro ed è destinata ad imporsi a livello 
commerciale nei prossimi anni. 
3.3.4. Distillazione a membrana (Membrane Distillation, MD) 
Esso è un processo termico basato sulla separazione a membrana che sfrutta la differenza di 
pressione del vapore attraverso una membrana, di materiale ceramico, per produrre una 
differenza di temperatura. La membrana lascia passare il vapore grazie alla differenza di 
pressione, ma, essendo idrofobica, trattiene l’acqua liquida con i sali disciolti. I vantaggi sono: 
più basse temperature (tra 60°C e 90°C) rispetto ai convenzionali processi termici e più basse 
pressioni dei convenzionali processi a membrane. Ci sono quattro tipi di configurazioni: direct 
contact membrane distillation (DCMD), air gap membrane distillation (AGMD), sweeping 
gas membrane distillation (SGMD) e vacuum membrane distillation (VMD) [16]. 
Sono state sviluppate piccole unità, che si basano su questa tecnica, per piccole comunità, 
come sull’isola di Gulhi alle Maldive. 
3.3.5. Deionizzazione capacitiva (Capacitive Deionisation, CDI) 
Tale tecnica assorbe gli ioni disciolti in un doppio strato formato da elettrodi in cui fluisce una 
corrente elettrica. Essa può essere usata per acque salmastre con TDS compresi nel range di 
800 mg/l-10000 mg/l, ha consumi inferiori rispetto all’osmosi inversa e all’elettrodialisi e può 
essere usata insieme a quest’ultima. I vantaggi sono: assenza di agenti chimici, assenza di 
membrane e bassi consumi. A livello tale processo non è pienamente sviluppato a causa della 
scarica degli elettrodi richiesta per eliminare gli ioni depositati. 
3.3.6. Membrane biomimetiche 
La biomimetica, ossia l’imitazione della vita, è la scienza che, a partire dall'osservazione, lo 
studio e la successiva imitazione di peculiari caratteristiche degli esseri viventi, trae fonte di 
ispirazione per il miglioramento delle attività e tecnologie umane. Le molecole usate in natura 
per facilitare il trasporto di acqua attraverso le cellule sono particolari proteine chiamate 
aquaporins. Esse formano un canale stretto attraverso lo strato di separazione delle membrane 
e grazie alla repulsione elettrostatica gli ioni non vengono lasciati passare, al contrario 
dell’acqua che incontra una bassa resistenza. 
Questi tipi di membrane sono, allo stato attuale, oggetto di sola ricerca. 
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3.4. Sistemi di desalinizzazione ibridi 
3.4.1. MSF-RO 
Esso può essere implementato negli impianti MSF già esistenti con l’aggiunta della sezione 
relativa all’osmosi inversa. Quest’ultima riceve l’acqua salina di scarto dal processo MSF, che 
alimenta la membrana semipermeabile. I vantaggi sono: maggior flessibilità, maggior rapidità 
di risposta alle variazioni di carico, incremento della percentuale di acqua prodotta, minor 
consumo di energia specifica e vita prolungata delle membrane RO. 
3.4.2. MD-RO 
In questo caso la brina di scarto dal processo dell’osmosi inversa è usata come alimentazione 
per la membrana. Poiché la tecnologia MD è meno sensibile alla concentrazione dei sali, si 
può produrre maggior acqua e il volume della brina, come prodotto di scarto finale, può essere 
ridotto. 
3.5. Stato attuale dei processi di desalinizzazione 
The International Desalination Association (IDA) ha registrato la presenza di oltre 18000 
impianti di dissalazione presenti in tutto il mondo, di cui oltre la metà nel Medio Oriente con 
l’Arabia Saudita leader mondiale, per una capacità superiore a 80 milioni di m3 al giorno. In 
Figura 18 si nota come la capacità installata sia aumentata notevolmente negli ultimi 10-15 
anni. 
 
Figura 18: aumento capacità di acqua dissalata nel mondo nel corso degli anni [17]. 
Oltre all’Arabia Saudita, anche gli Emirati Arabi, USA, Spagna e Cina hanno i maggiori 
impianti di desalinizzazione; inoltre dal 2002 anche l’India e Israele hanno visto crescere in 
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modo significativo la loro capacità. I principali produttori di acqua dissalata sono gli Emirati 
Arabi Uniti, l’Arabia Saudita e il Kuwait; si tratta infatti di zone aride dove la domanda di 
acqua potabile è sempre stata superiore all’effettiva disponibilità. Tuttavia la continua crescita 
della popolazione mondiale ha portato alla necessità di disporre di una maggior quantità di 
acqua anche nelle zone dove il clima è più favorevole, ma, a causa di continui prelievi o di 
attività antropiche inquinanti, le falde acquifere o le acque superficiali non sono più 
completamente idonee alla produzione di acqua destinata al consumo umano. Ciò ha 
provocato un forte sviluppo della tecnologia di dissalazione anche sulle coste del Mar 
Mediterraneo come visibile in Figura 19. 
 
Figura 19: capacità installate nel Mar Mediterraneo per tipologia di processo [11]. 
Come si vede in Figura 20, il processo di dissalazione oggi più utilizzato è l’osmosi inversa 
(Reverse Osmosis-RO), con una capacità di acqua prodotta maggiore del 60%, mentre al 
secondo posto troviamo il processo a flash multipli (MSF). 
 
Figura 20: processi di desalinizzazione più utilizzati nel mondo [17]. 
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Approssimativamente il 60% degli impianti esistenti sono alimentati ad acqua di mare, come 
visibile in Figura 21. 
 
Figura 21: alimentazioni più comuni per gli impianti di desalinizzazione [17]. 
Invece in Figura 22 sono visibili i principali utilizzi per cui l’acqua viene dissalata. 
 
Figura 22: principali utilizzi dell'acqua dissalata [17]. 
3.6. Confronto e considerazioni sulle varie tipologie 
I processi termici sono quelli che consumano la maggior quantità di energia, ma possono 
trattare meglio acque più saline rispetto ai processi a membrana. Per un MSF accoppiato ad 
un impianto di produzione di potenza, l’energia termica viene fornita dal vapore di processo a 
pressioni tra 1 bar e 3 bar in quantità dal 10% al 12% dell’acqua prodotta, mentre per un MED 
è sufficiente vapore intorno a 0,8 bar in quantità dall’8% al 12% dell’acqua prodotta. Impianti 
di desalinizzazione termici sono largamente utilizzati nel Medio Oriente, dove sono presenti 
risorse di energia necessarie per condurre i processi. MED richiede più acqua in ingresso ed 
ha costi di manutenzione alti; invece le tecnologie a RO necessitano di pretrattamento 
dell’acqua per evitare fenomeni di fouling, incrostazioni e degradazione della membrana, ma 
possono trattare acque con un ampio range di salinità. MED è usato spesso per piccole unità 
3. Desalinizzazione 
24 
 
di desalinizzazione a causa dei costi molto elevati dovuti ad una maggior complessità 
circuitale, ma, rispetto ai processi MSF, ha una maggior efficienza globale, maggior 
coefficiente di scambio termico e meno riciclo di acqua poiché lavora ad un solo 
attraversamento, mentre la maggior parte degli impianti MSF lavorano con il ricircolo della 
brina con conseguente maggior tendenza allo scaling. ED è usato solo con acque con bassi 
valori di salinità perché i consumi di energia elettrica sono direttamente proporzionali alla 
concentrazione dei sali. I processi con MVC hanno il problema della corrosione delle palette 
del compressore dovuto alle inevitabili tracce di sali trascinati dal vapore, che ne può ridurre 
notevolmente la vita utile; inoltre proprio a causa della limitata capacità dei compressori 
questi impianti hanno taglie limitate. 
I processi a membrana, inoltre, hanno il vantaggio di lavorare a temperatura ambiente, non 
richiedendo così alcun contributo di energia termica e non necessitando di essere installati in 
luoghi dove sono presenti impianti di produzione di vapore. In più sono molto più compatti 
rispetto a quelli termici ed hanno minor costi per i consumi energetici e minor costi di 
gestione. Dall’altra parte i processi termici sono affidabili, hanno una maggiore maturità 
tecnologica e possono trattare maggiori portate di acqua. 
Per definire l’efficienza dei sistemi di desalinizzazione, in letteratura si trovano diversi 
parametri; i più usati sono: specific electrical work (SW), gained output ratio (GOR) e 
performance ratio (PR). Il primo è dato dal rapporto tra la potenza (elettrica) in ingresso ?̇? e 
il volume dell’acqua purificata (distillata) in uscita 𝑉𝑑: 
𝑆𝑊 =
?̇?
𝑉𝑑
 
Esso rappresenta quindi una misura del consumo di energia elettrica, come indicato 
successivamente nella tabella sottostante ed è espresso in kWh/m3. 
Il GOR è il rapporto tra la portata d’acqua distillata e la portata di vapore in ingresso richiesta. 
Il terzo parametro è il rapporto tra il calore latente richiesto per vaporizzare la massa di acqua 
purificata ?̇?𝑑∆ℎ𝑣𝑎𝑝 e il calore addizionale richiesto ?̇?: 
𝑃𝑅 =
?̇?𝑑∆ℎ𝑣𝑎𝑝
?̇?
 
Il PR è definito in letteratura anche come la massa in kg di acqua distillata per 2326 kJ di 
calore consumato, che è il calore latente di vaporizzazione dell’acqua a 73°C. 
Infine si definisce un rapporto di recupero dell’acqua (denominato recovery ratio) dato dal 
rapporto tra il volume di acqua desalinizzata in uscita dal processo e il volume dell’acqua 
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salata in ingresso. Spesso questo parametro è definito anche come rapporto tra portata di 
acqua pura in uscita dal processo e portata di acqua salata in ingresso. 
È da osservare che, mentre i consumi di energia elettrica sono presenti in tutti i tipi di processi 
presi in considerazione, il performance ratio e il GOR si possono definire solo per i processi 
che richiedono un consumo di energia termica come MSF, MED e TVC. Inoltre, per l’osmosi 
inversa, l’energia elettrica viene fornita in corrente alternata alle pompe di alta pressione, 
mentre nell’elettrodialisi agli elettrodi viene fornita corrente continua e alle pompe di 
alimento corrente continua o alternata, a seconda dei casi. 
Tra tutti i parametri presenti per definire un impianto di desalinizzazione in questo studio 
verranno presi in considerazione i consumi di energia termica ed elettrica riferiti al volume 
d’acqua purificata, il GOR ed il recovery ratio. 
 MSF MED/TVC RO ED MVC 
Temperatura 
operativa [°C] 
90-120 55-70 ambiente ambiente 70 
Consumo di 
energia termica 
[kWh/m3] 
70-160 40-120 / / / 
Consumo di 
energia elettrica 
[kWh/m3] 
3-5 1,5-2,5 
3-5 per acqua 
di mare; 
1,5-2,5 per 
acqua 
salmastra 
1,5-4 8-15 
Recovery ratio 
[%] 
35-45 35-45 
20-50 per 
acqua di 
mare; 
50-95 per 
acqua 
salmastra 
50-90 23-41 
GOR 8-12 12-14 / / / 
Qualità acqua 
trattata [ppm] 
<10 <10 200-500 150-500 <10 
Pretrattamento 
richiesto 
basso basso alto medio molto basso 
Tabella 4: riassunto principali grandezze degli impianti di dissalazione presenti commercialmente. 
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3.7. Termodinamica della desalinizzazione 
I processi di desalinizzazione sono energeticamente costosi a causa del secondo principio 
della termodinamica. Infatti si passa da un sistema a più alto contenuto entropico (acqua 
salata) ad uno con più bassa entropia (acqua dolce e sali separati) tramite somministrazione di 
una certa quota di lavoro, la cui entità dipende unicamente dallo stato iniziale e finale, 
indipendentemente dalla tecnologia scelta per la trasformazione: 
[𝐻2𝑂] + [𝑁𝑎𝐶𝑙] ↔ [𝐻2𝑂 + 𝑁𝑎𝐶𝑙] + 𝐸 
Il termine E corrisponde all’energia richiesta per far avvenire la trasformazione e può essere: 
 calore di dissoluzione; 
 pressione osmotica; 
 gradiente ebullioscopico. 
Nei processi reali l’energia richiesta è più grande del valore rappresentato dal termine E a 
causa delle inefficienze dei componenti utilizzati che determina il consumo degli ausiliari. 
Rognoni [6] ha calcolato che realizzando in laboratorio un campione di acqua di mare (con 
TDS pari a 40000 ppm) a temperatura ambiente, partendo da acqua dolce e da una miscela di 
sali, si rileva un aumento di temperatura del campione di circa 0,64°C, corrispondente a 0,75 
kWh/m3. Ovviamente, a questo valore dovuto alla differenza entropica bisogna aggiungere la 
quota di energia spesa per inefficienze tecnologiche. Quindi, sia gli impianti basati 
sull’evaporazione che quelli basati sull’utilizzo di una membrana, hanno come limite minimo 
teorico di spesa energetica il valore di 0,75 kWh/m3. Infatti per gli impianti ad osmosi inversa 
la pressione osmotica dell’acqua di mare è di circa 28 bar e prima che l’acqua attraversi la 
membrana è necessario raggiungere tale valore di pressione spendendo 0,75 kWh/m3. In realtà 
si raggiungono valori di 65-70 bar per vincere le varie perdite di carico e per avere velocità di 
produzione industrialmente accettabili. 
Andando ad analizzare il processo di desalinizzazione da un punto di vista termodinamico, si 
può trovare un’espressione del minimo lavoro teorico per separare i sali dall’acqua dolce. 
Tale lavoro, come già detto, non corrisponde a quello realmente speso, ma fornisce 
un’indicazione su quanto il processo è efficiente energeticamente, ossia quanto si avvicina 
alle condizioni ideali di lavoro. Per prima cosa si definisce la salinità (parametro molto 
utilizzato in questo campo per caratterizzare l’acqua di alimento) come la frazione massica dei 
sali moltiplicata per un fattore 106. Di conseguenza, una salinità di 35000 ppm (tipica dei mari 
del Mediterraneo) corrisponde ad una salinità del 3,5% o ad una frazione massica di 0,035. 
D’ora in poi ci riferiremo con i pedici s, w e sw rispettivamente a sali, acqua (pura) e acqua 
salata. Le frazioni massiche per i sali e per l’acqua sono definite come: 
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𝑦𝑠 =
𝑚𝑠
𝑚𝑠𝑤
=
𝑁𝑠𝑀𝑠
𝑁𝑠𝑤𝑀𝑠𝑤
= 𝑥𝑠
𝑀𝑠
𝑀𝑠𝑤
 
𝑦𝑤 = 𝑥𝑤
𝑀𝑤
𝑀𝑠𝑤
 
dove m è la massa in kg, M è la massa molare in kg/kmol, N sono il numero di moli e x è la 
frazione molare.  
Di conseguenza si può scrivere la massa molare dell’acqua salina come: 
𝑀𝑠𝑤 =
𝑚𝑠𝑤
𝑁𝑠𝑤
=
𝑁𝑠𝑀𝑠 + 𝑁𝑤𝑀𝑤
𝑁𝑠𝑤
= 𝑥𝑠𝑀𝑠 + 𝑥𝑤𝑀𝑤 
dove la massa molare dell’acqua è 18 kg/kmol e quella dei sali, approssimandoli composti da 
solo NaCl, è 58,5 kg/kmol. Ovviamente vale la relazione 𝑥𝑠 + 𝑥𝑤 = 1. 
Poiché le proprietà estensive di una miscela sono la somma delle proprietà estensive dei 
singoli componenti, si possono scrivere le seguenti relazioni per entalpia ed entropia 
(omettendo d’ora in poi il pedice sw): 
ℎ = 𝑦𝑠ℎ𝑠 + 𝑦𝑤ℎ𝑤 
𝑠 = 𝑦𝑠𝑠𝑠 + 𝑦𝑤𝑠𝑤 
Dove l’entalpia e l’entropia dei sali a temperatura T sono: 
ℎ𝑠 = ℎ𝑠𝑜 + 𝑐𝑝𝑠(𝑇 − 𝑇𝑜) 
𝑠𝑠 = 𝑠𝑠𝑜 + 𝑐𝑝𝑠ln (
𝑇
𝑇𝑜
) 
Per l’acqua salata si prendono come condizioni ambientali (stato morto termodinamico, 
indicato con il pedice o) una temperatura di 15°C (288,15K), una pressione di 1 atm e una 
salinità di 35000 ppm, per cui si ha 𝑐𝑝𝑠 = 0,8368 
𝑘𝑗
𝑘𝑔 𝐾
 , ℎ𝑠𝑜 = 12,552 
𝑘𝑗
𝑘𝑔 
 e 𝑠𝑠𝑜 =
0,04473 
𝑘𝑗
𝑘𝑔 𝐾
 .  
Il miscelamento è un processo irreversibile, per cui l’entropia di una miscela ad una data 
temperatura e pressione è più grande della somma delle entropie dei singoli componenti nelle 
stesse condizioni di temperatura e pressione prima di essere miscelati. L’entropia molare di un 
componente in una soluzione ideale è: 
𝑠?̅? = 𝑠𝑖,𝑝𝑢𝑟𝑜̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ (𝑇, 𝑃) − 𝑅𝑙𝑛(𝑥𝑖) 
con R costante universale dei gas pari a 8,314 
𝑘𝑗
𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾
. Si osserva che la quantità 𝑙𝑛(𝑥𝑖) è 
sempre negativa, per cui il secondo termine a destra dell’equazione è sempre positivo. Da 
questa relazione si ricava l’espressione dell’entropia di miscelamento per unità di massa: 
∆𝑆𝑚𝑖𝑥𝑖𝑛𝑔,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 = ∑ 𝑁𝑖
𝑖
(𝑠?̅? − 𝑠𝑖,𝑝𝑢𝑟𝑜̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ ) = −𝑅 ∑ 𝑁𝑖
𝑖
𝑙𝑛(𝑥𝑖) 
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Il bilancio di entropia di un processo di miscelamento adiabatico e stazionario di una 
soluzione ideale è: 
𝑆𝑖𝑛 − 𝑆𝑜𝑢𝑡 + 𝑆𝑔𝑒𝑛 = 0 
da cui deriva che: 
𝑆𝑔𝑒𝑛 = 𝑆𝑜𝑢𝑡 − 𝑆𝑖𝑛 = ∆𝑆𝑚𝑖𝑥𝑖𝑛𝑔,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 = −𝑅 ∑ 𝑁𝑖
𝑖
𝑙𝑛(𝑥𝑖) 
Di conseguenza l’exergia andata persa durante il processo è data da: 
𝑋𝑝𝑒𝑟𝑠𝑎 = 𝑇0𝑆𝑔𝑒𝑛 = −𝑅𝑇0 ∑ 𝑁𝑖
𝑖
𝑙𝑛(𝑥𝑖) 
Si ricorda che l’exergia andata persa rappresenta il mancato lavoro, ossia il lavoro che sarebbe 
stato possibile produrre, ma che è andato irrimediabilmente perso. Per un processo 
completamente reversibile la generazione di entropia e di conseguenza l’exergia persa sono 
uguali a zero, per cui il lavoro ottenuto è massimo, oppure il lavoro speso, se il processo non 
avviene spontaneamente e richiede un input, è minimo. La differenza tra questo lavoro in 
condizioni reversibili e il lavoro reale è dato dalle irreversibilità ed è rappresentato 
dall’exergia persa: 
𝑋𝑝𝑒𝑟𝑠𝑎 = 𝑊𝑟𝑒𝑣 − 𝑊𝑟𝑒𝑎𝑙𝑒 
Quindi per i processi durante i quali non si produce lavoro, come per il miscelamento 
adiabatico di una soluzione ideale, il lavoro reversibile è uguale all’espressione dell’exergia 
persa: 
𝑊𝑟𝑒𝑣,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙𝑒 = −𝑅𝑇0 ∑ 𝑁𝑖
𝑖
𝑙𝑛(𝑥𝑖) 
Questa è dunque l’espressione del minimo lavoro da compiere per separare la miscela 
composta da acqua e sali, lavoro che è compiuto in modo reversibile, senza lasciare tracce 
nell’ambiente circostante e negli apparecchi utilizzati. In termini di minima potenza da 
spendere per separare completamente la soluzione si scrive: 
?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎 = −𝑅?̇?𝑚𝑇0 ∑ 𝑁𝑖
𝑖
𝑙𝑛(𝑥𝑖) 
con ?̇?𝑚 flusso molare della miscela in kmol/s. 
L’espressione scritta sopra vale con le seguenti ipotesi: 
 soluzione ideale; 
 effetto di molecole diverse all’interno della miscela trascurabile; 
 volume specifico ed entalpia dei singoli componenti costante durante il miscelamento; 
 miscelamento adiabatico. 
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Nel caso preso in esame della dissalazione, la minima potenza necessaria per separare i sali 
dall’acqua pura si può scrivere: 
?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎 = −𝑅𝑇0[?̇?𝑠𝑙𝑛(𝑥𝑠) + ?̇?𝑤𝑙𝑛(𝑥𝑤)] 
Quella scritta adesso è una relazione valida nel caso ideale in cui si riescano a separare 
completamente i sali dall’acqua. Nei processi reali questa separazione è impossibile da 
effettuare totalmente, per cui nell’acqua prodotta, in uscita dall’impianto di desalinizzazione, 
sono presenti minime quantità di sali; così come la brina di scarto è composta da acqua con 
elevato grado di salinità e non da soli sali. Quindi nei processi reali il lavoro di separazione 
parziale sarà minore del lavoro di separazione totale sopra descritto. Calcolando il minimo 
lavoro di separazione per l’acqua salina in ingresso e sottraendoci i minimi lavori di 
separazione della brina e dell’acqua prodotta si trova il minimo lavoro per una separazione 
parziale. 
Per prima cosa si scrive la portata molare della brina e dell’acqua desalinizzata come somma 
della portata molare dovuta ai sali e a quella dovuta all’acqua pura (freshwater): 
?̇?𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎 = ?̇?𝑠,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎 + ?̇?𝑤,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎 
?̇?𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 = ?̇?𝑠,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 + ?̇?𝑤,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 
Quindi per i due flussi in uscita le potenze minime necessarie per separarli completamente 
sono rispettivamente: 
?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎 = −𝑅𝑇0[?̇?𝑠,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎𝑙𝑛(𝑥𝑠,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎) + ?̇?𝑤,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎𝑙𝑛(𝑥𝑤,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎)] 
?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 = −𝑅𝑇0[?̇?𝑠,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟𝑙𝑛(𝑥𝑠,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟) + ?̇?𝑤,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟𝑙𝑛(𝑥𝑤,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟)] 
Ora si può scrivere l’espressione della minima potenza di separazione parziale: 
?̇?𝑚𝑖𝑛 = ?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎 − (?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎 + ?̇?𝑚𝑖𝑛,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟) 
E inserendo le formule scritte precedentemente si ha: 
?̇?𝑚𝑖𝑛 = −𝑅𝑇0[?̇?𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎 (𝑥𝑠,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎𝑙𝑛
𝑥𝑠,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎
𝑥𝑠
+ 𝑥𝑤,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎𝑙𝑛
𝑥𝑤,𝑏𝑟𝑖𝑛𝑎
𝑥𝑤
) + 
+?̇?𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟(𝑥𝑠,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟𝑙𝑛
𝑥𝑠,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟
𝑥𝑠
+ 𝑥𝑤,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟𝑙𝑛
𝑥𝑤,𝑓𝑟𝑒𝑠ℎ𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟
𝑥𝑤
] 
Si osserva che una volta fissata la salinità dei due flussi in uscita (brina e freshwater) anche i 
flussi molari di quest’ultimi due diventano noti e non possono essere fatti variare 
indipendentemente. Quindi il processo di separazione può essere descritto completamente a 
partire dai valori di salinità della brina e dell’acqua prodotta. Inoltre,  si nota che l’espressione 
scritta sopra dipende solamente dalle proprietà dell’acqua salina in ingresso, dalla brina e 
dall’acqua depurata in uscita, ma non dal tipo di apparecchio o processo fisico utilizzato per 
effettuare la separazione. Quindi questa è una relazione valida in generale, applicabile ad ogni 
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tipo di impianto di desalinizzazione: da quelli che si basano sui fenomeni termici, a quelli che 
sfruttano le proprietà di membrane semipermeabili. È da notare che il valore del minimo 
lavoro richiesto ha un limite inferiore ed uno superiore dovuti al recovery ratio, ossia alla 
quantità di acqua desalinizzata rispetto a quella trattata, quando esso assume un valore 
percentuale dello 0% e del 100% rispettivamente. Nonostante questo parametro non sia 
presente nelle espressioni del lavoro minimo (o della potenza minima), esso incide 
notevolmente sulla spesa energetica: più è grande e maggiore è la salinità della brina di scarto, 
con maggiore energia spesa per unità di massa d’acqua prodotta. Quindi il minimo lavoro 
richiesto cresce fortemente all’aumentare del recovery ratio (soprattutto per valori maggiori 
del 80%) e della salinità dell’acqua trattata. Alcuni andamenti al variare di questi due 
parametri sono riportati in Figura 23 e Figura 24: 
 
 
Figura 23: minimo lavoro richiesto al variare del recovery ratio e della salinità dell'acqua trattata [18]. 
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Figura 24: minimo lavoro richiesto al variare della salinità per recovery ratio pari a 0% e 100% [18]. 
Infine si può definire un rendimento di secondo principio in grado di misurare quanto un 
processo si avvicina ad essere completamente reversibile: 
𝜂𝐼𝐼 =
?̇?𝑚𝑖𝑛
?̇?𝑟𝑒𝑎𝑙𝑒
 
dove con ?̇?𝑟𝑒𝑎𝑙𝑒 si indica la potenza effettivamente consumata nel sistema di 
desalinizzazione, la quale tiene conto delle inevitabili irreversibilità del processo e delle 
apparecchiature utilizzate. 
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4. Desalinizzazione alimentata con il solare 
Intorno a 10000 tonnellate di prodotti petroliferi vengono utilizzati ogni anno per produrre 
1000 m3/d di acqua desalinizzata contribuendo così alle emissioni di gas serra (Green House 
Gas, GHG) [3]. Questo aspetto ha portato a studiare nuovi metodi di alimentazione per gli 
impianti di dissalazione, utilizzando le fonti rinnovabili disponibili. Ciò sarà, 
presumibilmente, sempre più importante dopo gli accordi presi alla Conferenza delle Parti 
(COP 21) tenutasi a Parigi tra novembre e dicembre del 2015. 
Sebbene i sistemi di desalinizzazione alimentati a fonti rinnovabili non possano competere in 
termini di costo di acqua prodotta, essi possono venire applicati in certe aree del mondo ed è 
previsto che, in un recente futuro, tali soluzioni diventino sempre più realizzabili. 
Le fonti energetiche rinnovabili comunemente sviluppate per la desalinizzazione sono il 
solare (per un 57%), l’eolico, il geotermico e la combinazione ibrida solare/eolico. Molti degli 
impianti attualmente alimentati a fonti rinnovabili sono dimostrativi e di piccole dimensioni. 
Inoltre secondo le più recenti statistiche [3] solo l’1% dell’acqua desalinizzata deriva da 
processi alimentati da fonti rinnovabili. La decisione su quale tipo di risorsa utilizzare deve 
considerare aspetti economici, ambientali, di sicurezza e di disponibilità della stessa. 
Le regioni nel mondo dove maggiormente si presenta il problema della scarsità di acqua 
potabile sono spesso anche quelle con i maggiori valori di intensità di radiazione solare (come 
nelle regioni MENA dove si raggiungono valori di irradiazione giornalieri di 6-7 kWh/m2). 
Per questa ragione è da ritenersi interessante e promettente pensare ad un accoppiamento tra 
fonte solare e sistemi di dissalazione tradizionali, considerando anche i grandi consumi 
energetici di quest’ultimi. Un ulteriore vantaggio della tecnologia di desalinizzazione con 
solare è che il picco dell’energia solare si presenta durante le stagioni estive, nelle quali è più 
alta anche la domanda di acqua. 
L’energia solare può essere convertita in energia termica usando i cosiddetti solar stills o i 
collettori termici; oppure può essere convertita in energia elettrica tramite pannelli fotovoltaici 
o con l’uso di impianti solari di potenza. 
I sistemi di desalinizzazione con solare si dividono in sistemi diretti e sistemi indiretti. I primi 
usano l’energia solare per produrre acqua distillata direttamente nei collettori sfruttando 
l’effetto serra. I secondi, invece, accoppiano i vari sistemi di captazione della radiazione 
solare con i sistemi di desalinizzazione tradizionali, quindi l’energia solare è usata per 
produrre calore e/o energia elettrica da fornire ad uno degli impianti descritti al capitolo 
precedente. 
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Figura 25: classificazione dei processi di desalinizzazione alimentati con il solare [15]. 
4.1. Sistemi di desalinizzazione diretta 
Tali sistemi, operando a bassi valori di temperatura e pressione, sono adatti per piccole 
produzioni in luoghi dove la domanda di acqua dolce è minore di 200 m3/d. 
4.1.1. Solar still 
Essa è una struttura con una copertura trasparente (vetro), all’interno della quale si trova una 
vasca di acqua salata e aria. Quando la radiazione solare passa attraverso il vetro, riscalda 
l’acqua che comincia ad evaporare e il vapore prodotto entra in contatto con l’aria. Una volta 
raggiunto la copertura interna del vetro a bassa temperatura (poiché a contatto con l’aria 
ambiente), l’aria umida condensa e, grazie all’inclinazione della superficie vetrata, il liquido 
formatosi cade in apposite bacinelle. 
Questo sistema è caratterizzato da una bassa efficienza termica (dovuta al contatto diretto tra 
collettore e acqua salina che causa corrosione e incrostazioni) con valori del GOR intorno a 
0,5 e bassa produttività che può arrivare a 2,5 l/m2-4 l/m2 al giorno per unità di superficie di 
collettore solare. Per questo motivo si cerca di minimizzare i costi usando materiali 
economici. In compenso l’acqua prodotta è di alta qualità e il sistema è semplice, senza parti 
in movimento e con ridotte richieste di manutenzione. L’unica spesa energetica è quella 
dovuta al pompaggio dell’acqua, di conseguenza il maggior costo nella produzione di acqua 
depurata è quello dovuto all’ammortizzamento del costo capitale di investimento. 
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Si classifica come passive solar still se l’energia solare è utilizzata tutta dentro l’unità; mentre 
si classifica come active solar still se è presente anche una sorgente di calore esterna, che può 
essere data da pannelli a concentrazione solare, calore di scarto da processo industriale o 
calore derivante da caldaia. 
Inoltre questi sistemi si possono presentare a singolo effetto (come descritto sopra, con il 
calore latente di condensazione dissipato nell’ambiente) con efficienze dal 30% al 40% o ad 
effetto multiplo composto da due o più compartimenti nei quali una quota del calore latente di 
condensazione viene riutilizzata per preriscaldare l’acqua in ingresso. In questo caso si 
incrementa la produzione di acqua dolce fino anche a 20 l/m2 al giorno, ma aumentano i costi 
dovuti alla struttura più complessa. 
 
Figura 26: schema di una solar still [15]. 
A differenza della maggior parte dei sistemi di dissalazione, il cui costo capitale decrementa 
con l’aumentare della capacità installata, questi sistemi hanno una produzione di acqua 
proporzionale all’area dei collettori. Generalmente, di conseguenza, tale tecnologia diventa 
competitiva e ben si adatta per zone remote e rurali dove è richiesta una modesta quantità di 
acqua per il consumo umano. Infatti, richiedendo una notevole superficie per i collettori 
solari, non è adatta localizzarla vicino a città, dove lo spazio scarseggia ed è più costoso. 
4.1.2. Desalinizzazione con umidificazione-deumidificazione (Desalination with 
Humidification-Dehumidification, HD) 
Nei sistemi solar still oltre che al problema della corrosione e incrostazione, si ha in un unico 
volume la fase di riscaldamento acqua, evaporazione e condensazione che provoca 
inefficienze termiche (bassi valori del PR). Invece, i processi con HD utilizzano componenti 
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distinti per ognuno dei processi termici richiesti, permettendo così una maggiore flessibilità di 
gestione. Qui l’acqua di mare, preriscaldata dai collettori solari, viene immessa in una colonna 
di distillazione, dove riscalda ed umidifica dell’aria fatta passare in controcorrente (si sfrutta 
la proprietà dell’aria, la quale, approssimativamente, raddoppia la sua umidità specifica per 
ogni incremento di 10°C di temperatura). L’aria finisce in un condensatore nel quale viene 
deumidificata e da dove si estrae l’acqua dolce richiesta. Il calore di condensazione viene 
recuperato per favorire l’evaporazione dell’acqua dei successivi cicli. 
Le configurazioni possibili sono quattro: 
 ciclo ad acqua aperto e ad aria chiuso; 
 ciclo ad acqua chiuso e ad aria chiuso; 
 ciclo ad acqua aperto e ad aria aperto; 
 ciclo ad acqua chiuso e ad aria aperto. 
In Figura 27 sono visibili tutte e quattro le configurazioni in un’unica rappresentazione: 
 
Figura 27: possibili configurazioni di un sistema ad umidificazione-deumidificazione [15]. 
Per questi processi si richiede calore a bassa temperatura (intorno a 85°C) ed elettricità per 
pompare l’acqua salata e per muovere l’aria. Complessivamente, rispetto ai sistemi solar still, 
si ha un maggior valore del PR e, di conseguenza, una minor area dei collettori solari per una 
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data domanda di acqua dolce, maggiori costi di installazione e di manutenzione e maggiore 
produzione di acqua depurata. 
4.1.3. Solar chimney 
Questa tecnica consiste nel convertire l’energia solare termica in energia cinetica e 
quest’ultima in energia elettrica utilizzando un turbogeneratore. 
L’acqua salina viene fatta evaporare grazie ai collettori solari presenti e fatta passare 
attraverso una turbina che genera energia elettrica. Successivamente passa attraverso un 
condensatore che produce l’acqua dolce desiderata. 
 
Figura 28: schema di una solar chimney [15]. 
Anche questa tecnologia richiede una grande superficie a causa delle elevate dimensioni delle 
strutture pesanti necessarie ed ha elevati costi d’investimento, ma con bassi costi di 
produzione di acqua. 
4.2. Sistemi di desalinizzazione indiretta 
4.2.1. Sistemi termici 
Con lo sviluppo delle tecnologie a concentrazione solare (Concentrated Solar Power, CSP) un 
accoppiamento di queste con i processi di desalinizzazione più energivori (come MED e 
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MSF) appare sempre più possibile sia tecnicamente che economicamente. Ciò vale soprattutto 
nelle aree del mondo particolarmente aride e con scarsità di acqua come, ad esempio, nella 
regione MENA, dove si ha abbondanza di radiazione solare durante l’anno. In questo modo si 
può arrivare ad avere impianti cogenerativi con acqua potabile ed energia elettrica come 
effetti utili. Questo può portare ad una riduzione dei costi rispetto alla produzione separata 
degli stessi. Dall’altra parte questi impianti devono essere localizzati in luoghi vicini al mare 
(dove la radiazione solare diretta è generalmente più bassa) con disponibilità di spazio minore 
e con conseguenti costi maggiori. Inoltre non è da escludere una possibile integrazione con 
caldaia in modo da poter funzionare anche nelle stagioni dell’anno scarsamente soleggiati o 
durante i periodi notturni, qualora l’accumulo non riesca a soddisfare le esigenze di acqua. 
4.2.1.1. MSF 
 
Figura 29: schema di un impianto MSF alimentato da un campo solare a concentrazione [15]. 
Uno degli svantaggi degli impianti MSF è quello di richiedere precisi livelli di pressione nei 
molti stadi presenti, di conseguenza il transitorio necessario per avviare l’impianto nelle 
condizioni nominali è maggiore rispetto agli impianti MED (con un numero molto minore di 
stadi). Questo porta, nel caso di utilizzo dei collettori solari, all’utilizzo di serbatoi di 
accumulo per far funzionare l’impianto in modo continuativo, anche nei momenti di 
improvvisa mancanza di insolazione. 
4. Desalinizzazione alimentata con il solare 
38 
 
4.2.1.2. MED 
 
Figura 30: schema di un impianto MED alimentato da un campo solare a concentrazione [15]. 
La configurazione più appropriata per l’accoppiamento con il solare è quella con i tubi 
verticali (non rappresentata in figura) che garantisce maggior stabilità al variare delle 
condizioni operative. Anche in questo caso, oltre all’accumulo termico (ad olio, a sali fusi…) 
si può pensare ad una integrazione con fonte fossile per prolungare le ore di funzionamento 
dell’impianto. In Figura 30 è rappresentato solo il campo solare, il quale però può anche 
alimentare un ciclo termodinamico cogenerativo, in cui la potenza termica ceduta finisca al 
primo effetto del MED. 
Altra possibilità sperimentata da Sharon in [15] è quella di accoppiare un sistema solare MED 
con una pompa di calore ad assorbimento a Li-Br. In questa ottica i pannelli solari forniscono 
il calore necessario per azionare il generatore della pompa di calore che separa il litio dal 
bromo e il calore rilasciato dal condensatore viene impiegato nel processo di desalinizzazione. 
Inoltre il vapore generato nel processo MED viene condensato usando l’evaporatore della 
pompa di calore. È stato trovato che un simile accoppiamento MED-pompa di calore ad 
assorbimento consuma intorno al 50% in meno di energia termica rispetto ad un MED 
convenzionale; inoltre potrebbe venire usare in modalità ibrida solare/gas per avere continuità 
di produzione e assenza di transitori dannosi per la pompa di calore. 
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4.2.1.3. VCD 
 
Figura 31: schema di un impianto MVC accoppiato ad un ciclo organico alimentato da un campo solare a 
concentrazione [15]. 
 
Figura 32: schema di un impianto TVC alimentato da un campo solare a concentrazione [15]. 
4.2.1.4. Solar pond 
I cosiddetti stagni solari sfruttano la loro grande capacità di accumulo termico con la 
captazione di energia solare per avere una struttura a tre strati: quello superiore dove si ha una 
zona di convezione, quello intermedio dove non si ha convezione, ma si ha una zona con 
gradiente salino e quello inferiore dove si ha di nuovo convezione. In particolare la salinità 
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rimane costante nello strato superiore e in quello inferiore ed incrementa con la profondità 
nella zona intermedia. Sebbene la temperatura nella zona più alta sia vicino a quella ambiente, 
sul fondo, dove si ha la maggior concentrazione dei sali, può raggiungere valori di 90°C. 
La grande capacità di accumulo può essere sfruttata, in modo continuo, per le operazioni negli 
impianti MED, MSF, TVC o per generare energia elettrica tramite ciclo Rankine per 
alimentare gli impianti RO,MVC o ED, di conseguenza gli stagni solari non fanno parte di 
una tipologia di processi di dissalazione vera e propria, ma sono delle apparecchiature che si 
possono integrare ai processi sopra menzionati (svolgono, ad esempio, una funzione simile a 
quella dei collettori solari) Un vantaggio legato al grande accumulo presente è quello di 
permettere di far funzionare gli impianti anche nei momenti di assenza di insolazione e di 
notte. 
4.2.2. Sistemi a membrana 
4.2.2.1. Osmosi inversa 
Questa tecnologia, richiedendo solo un consumo di energia elettrica, si può alimentare con il 
solare fotovoltaico con l’utilizzo o meno di batterie come accumulo energetico. In questo caso 
l’energia elettrica prodotta dai pannelli fotovoltaici, convertita in corrente alternata tramite un 
inverter, è direttamente utilizzata per azionare le pompe per portare in pressione l’acqua prima 
di entrare nelle membrane semipermeabili. 
 
Figura 33: schema di un impianto ad osmosi inversa alimentato da un campo fotovoltaico [19]. 
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L’accoppiamento dell’osmosi inversa con il fotovoltaico è semplice, ma la ricarica delle 
batterie richiede elevati costi e manutenzioni periodiche. Inoltre esse hanno problemi legati 
all’invecchiamento che ne riduce l’efficienza nel corso della vita utile, che in Europa varia da 
3 a 8 anni, ma nei Paesi più caldi si riduce a 2-6 anni a causa della corrosione dovuta ad alte 
temperature [20]. 
Altra possibilità è quella di utilizzare il lavoro meccanico sviluppato da un ciclo organico, 
alimentato da collettori solari, per far funzionare le pompe, come visualizzato in Figura 34. 
 
Figura 34: schema impianto RO accoppiato ad un ciclo organico alimentato da un campo solare a 
concentrazione [15]. 
In questo caso l’impianto occupa una superficie molto più estesa rispetto al caso precedente a 
causa della presenza di un circuito termodinamico composto da accumulo termico, boiler, 
turbina e condensatore, ma si può raggiungere il doppio obiettivo di produzione di energia 
elettrica e acqua desalinizzata. Spesso, lo studio di un accoppiamento ORC-RO viene studiato 
e confrontato con il possibile accoppiamento ORC-MED; in letteratura si trovano risultati 
contrasti riguardo la soluzione migliore tra le due, infatti a seconda delle condizioni di 
insolazione e del tipo di acqua trattata può risultare più conveniente l’una piuttosto che l’altra. 
4.2.2.2. Elettrodialisi 
In questo caso si possono utilizzare dei pannelli fotovoltaici per produrre l’energia elettrica 
necessaria da inviare alla membrana per attivare il processo, senza utilizzare inverter in 
quanto l’alimentazione è in corrente continua. Invece, come visibile in Figura 35, l’inverter si 
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rende necessario per l’alimentazione delle pompe che permettono il passaggio dell’acqua dai 
sistemi di pretrattamento fino alle membrane. 
 
Figura 35: schema di un impianto ED alimentato da un campo fotovoltaico [19]. 
Questo tipo di impianto può essere conveniente per regioni con poca disponibilità di energia 
elettrica, con mancanza di accesso a combustibili a basso costo o per aree con abbondanza di 
irradiazione solare. Poiché questa soluzione è spesso applicata in regioni ad alta insolazione, 
la vita utile delle batterie di accumulo elettrochimiche è sensibilmente ridotta a causa delle 
elevate temperature a cui sono sottoposte. Quindi la manutenzione di questi impianti può 
richiedere frequenti interventi 
4.2.2.3. Distillazione solare a membrana (Solar Membrane Distillation,MD) 
Questa tecnologia si può applicare facilmente alla tecnologia solare perché necessita di 
scaldare l’acqua ad una temperatura intorno a 80°C, ottenibile con collettori solari. Questa 
soluzione, in genere, prevede l’accoppiamento diretto tra campo solare e impianto di 
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desalinizzazione, senza passare attraverso un ciclo termodinamico che possa produrre anche 
energia elettrica. 
 
Figura 36: schema di un impianto a membrana alimentato da un campo solare a concentrazione [15]. 
4.2.2.4. Osmosi avanzata 
Qui si può pensare di utilizzare la radiazione solare per scaldare la “draw solution” al fine di 
separare l’acqua dalla soluzione chimica. 
Un esempio è riportato in Figura 37 sulla base del lavoro condotto da Khaydarov [15]: 
 
Figura 37: esempio di utilizzo dell'osmosi in avanti utilizzando la radiazione solare [15]. 
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4.3. Considerazioni sui vari sistemi con solare 
La tecnologia solar still è la più economica, ma ha bisogno di una grande area e 
contemporaneamente è conveniente solo per produzione di acqua su piccola scala. 
L’uso della solar chimney per la produzione combinata di acqua purificata ed energia elettrica 
necessita di grandi zone costiere. 
Gli impianti basati sull’umidificazione e deumidificazione richiedono un gran numero di stadi 
per operare con efficienze elevate e ciò provoca un notevole incremento dei costi, il che lo 
rende conveniente solo per piccole capacità. 
I sistemi RO ben sono molto sviluppati e ben si accoppiano con i pannelli fotovoltaici, ma per 
rendere questa soluzione più attrattiva deve essere dedicata ancora della ricerca per lo 
sviluppo delle membrane, in modo da ridurre i costi di manutenzione e di produzione 
dell’acqua. Invece i cicli solari organici Rankine accoppiati con l’osmosi inversa sono più 
efficienti rispetto ai sistemi MED con solare e sono convenienti anche per grandi scale. 
 
Solar 
still 
Solar 
MEH 
Solar 
MD 
Solar 
(CSP) 
MED 
PV-RO 
PV-
EDR 
Capacità tipica [m3/d] < 100 1-100 
0,15-
10 
> 5000 < 100 < 100 
Consumo di energia 
termica [kWh/m3] 
/ 100 
150-
200 
60-70 / / 
Consumo di energia 
elettrica [kWh/m3] 
/ 1,5 / 1,5-2 
0,5-4 per acqua 
di mare; 
4-6 per acqua 
salmastra 
3-4 
GOR 0,5 0,3-3 0,5-8,1 9,3-12 / / 
Tabella 5: caratteristiche tecniche dei principali sistemi di desalinizzazione alimentati con il solare. 
Andando a considerare i soli sistemi di desalinizzazione indiretti alimentati con fonti 
rinnovabili si nota che, degli 87 impianti presenti al mondo, il 52% sono basati sulla 
tecnologia RO, il 13% su quella MSF e il 9% su quella MED. 
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Figura 38: processi di desalinizzazione alimentati in modo indiretto con il solare [21]. 
La tecnologia basata sul fotovoltaico è quella maggiormente utilizzata e, a tal proposito, si 
cita anche la possibilità legata all’utilizzo di collettori termici fotovoltaici. In questo caso il 
fluido che circola nei pannelli PV ha il duplice compito di raffreddarne le superfici, 
aumentando l’efficienza dei moduli e di raggiungere temperature tali da poter essere utilizzata 
per altre applicazioni. In [20] si citano due esempi (uno teorico ed uno sperimentale) di questa 
tecnologia da poter essere accoppiata per la desalinizzazione. Al momento, comunque, il 
maggior problema dell’accoppiamento del fotovoltaico con tecnologie ad osmosi inversa o 
ED è relativo all’elevato costo delle celle disponibili in commercio. 
La tecnologia basata sul CSP ha il vantaggio di usare un sistema di accumulo termico in grado 
di soddisfare le richieste di acqua anche nei momenti di assenza di insolazione ed ha la 
possibilità di avere un sistema di backup con un combustibile tradizionale per garantire il 
funzionamento anche nel caso di guasti dei collettori. Secondo Goswami [16] una radiazione 
annuale compresa tra 1900 kWh/m2 e 2100 kWh/m2 si può ritenere come valore limite per 
l’utilizzo del CSP; sotto i 1900 kWh/m2 è preferibile utilizzare tecnologie che sfruttino la 
radiazione diretta e diffusa, come il fotovoltaico. 
I maggiori problemi che si presentano con l’utilizzo dell’energia solare nei grandi impianti di 
desalinizzazione sono la relativa bassa produttività, la bassa efficienza termica e la grande 
area richiesta. Tutto ciò porta ad avere costi di produzione dell’acqua depurata generalmente 
maggiori rispetto agli impianti di dissalazione tradizionali. 
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4.4. Altre fonti rinnovabili 
4.4.1. Eolico 
La potenza elettrica generata dalle turbine eoliche può essere utilizzata nei processi RO, ED 
oppure nelle unità con compressione di vapore. In particolare con la compressione meccanica 
del vapore l’energia meccanica derivante dalle pale eoliche è usata direttamente, senza essere 
convertita in energia elettrica. Anche l’eolico, come il solare, ha il problema 
dell’intermittenza della generazione, per cui l’integrazione con altre fonti o con batterie di 
accumulo è necessaria per garantire condizioni operative continuative. Un impianto di 
desalinizzazione, accoppiato ad un parco eolico, può funzionare da storage nei casi in cui la 
generazione di elettricità supera la domanda, infatti si può pensare di accumulare l’acqua 
desalinizzata nei periodi di maggior disponibilità della risorsa, per poi utilizzarla nei momenti 
in cui la produzione cala o è assente. 
4.4.2. Ibrido solare-eolico 
Le caratteristiche complementari di eolico e solare rendono il loro accoppiamento una 
soluzione attrattiva, poiché generalmente quando ci sono giorni non particolarmente soleggiati 
la forza del vento è maggiore e viceversa. 
4.4.3. Geotermico 
Le risorse geotermiche a bassa temperatura (<100°C) a profondità intorno ai 100 m possono 
essere sfruttate come sorgente per gli impianti di desalinizzazione, in particolare per quelli 
MED che richiedono calore a più bassa temperatura rispetto a quelli con multi flash. Inoltre la 
risorsa geotermica, in alcune circostanze, può essere utilizzata essa stessa come alimentazione 
per l’impianto di dissalazione; in questo caso, però, si ha una maggior concentrazione dei sali 
che provoca maggiori problemi di incrostazioni e deposizioni della brina. Altra possibilità è 
invece quella di utilizzare gli impianti di potenza geotermici per alimentare in parte o 
totalmente le unità di desalinizzazione. 
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5. Simulazione impianto MSF 
La tecnologia multiflash è, tra quelle evaporative, quella che si è sviluppata per prima 
storicamente e che ha ormai decine di anni di maturità tecnologica, procedure di 
funzionamento standard e operazioni di controllo e manutenzioni sicure. I materiali che 
compongono le apparecchiature (le camere flash, le tubazioni, gli scambiatori di calore…) 
hanno un costo modesto e permettono di trattare portate di acqua ad alta salinità. L’assenza di 
parti in movimento, tranne che per le pompe convenzionali, limita i problemi di fatica e di 
corrosione, permettendo delle agevoli operazioni di pulizia dei componenti, senza dover 
necessariamente interrompere la produzione; infatti correntemente le unità MSF riescono a 
lavorare in modo continuativo per oltre due anni. Le camere a flash sono in genere costituite 
da acciaio inossidabile e vengono isolate in modo da minimizzare le perdite di calore, mentre 
i tubi preriscaldatori sono in Cu/Ni 70/30 per stadi in cui la massima temperatura 
raggiungibile è maggiore di 80°C (ormai la quasi totalità). Quest’ultimi si possono trovare 
nella configurazione “long tube” o “cross tube”. Nella prima i tubi sono orientati nella stessa 
direzione del flusso dell’acqua e si ha il vantaggio di ridurre le perdite di pressione (e di 
conseguenza riduce la potenza delle pompe presenti) di un 25-30%, ma è presente un limite di 
natura manifatturiera, per cui la lunghezza massima è di 28 m. Nella seconda configurazione i 
tubi sono disposti in modo perpendicolare rispetto al flusso e questa disposizione è quella più 
utilizzata e di minor impegno tecnico per quanto riguarda la costruzione, installazione e 
rimozione. 
 
Figura 39: configurazione long tube [22]. 
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Figura 40: configurazione cross tube [22]. 
Specificate queste caratteristiche tecniche ormai standard per gli impianti MSF, si passa ad 
analizzare le due configurazioni possibili: 
 once through (singolo attraversamento); 
 brine mixer (ricircolo della brina). 
5.1. Once through 
 
Figura 41: schema impianto MSF in configurazione once through [22]. 
Questa è la configurazione più semplice dove l’acqua prelevata dal mare passa attraverso i 
tubi preriscaldatori/condensatori, arriva al brine heater dove viene portata alla sua massima 
temperatura (top brine temperature, TBT) e poi entra, passando attraverso un orifizio, nella 
camera a flash, in cui una piccola parte vaporizza. Questo vapore viene fatto condensare 
cedendo calore all’acqua di alimento che passa all’interno dei tubi presenti sopra la camera e 
poi viene raccolto. Invece la brina, a maggior salinità e non evaporata, passa nella camera 
successiva dove si ripete il solito processo. Alla fine dell’ultimo stadio la portata di freshwater 
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e di brine rimaste vengono estratte dalle rispettive pompe e la prima portata viene inviata alla 
sezione di post trattamento, mentre la seconda viene rigettata direttamente in mare. Un limite 
di questa configurazione è che non permette di avere un controllo della temperatura in 
ingresso all’impianto. Di conseguenza, nelle regioni dove l’acqua assume valori di 
temperatura bassa, la configurazione once through lavora con minori efficienze e capacità di 
produzione. Ciononostante essa può essere utilizzata nelle regioni equatoriali, in cui la 
temperatura dell’acqua di mare subisce modesti cambiamenti di temperatura durante il corso 
dell’anno. 
5.1.1. Modello matematico 
La variazione di temperatura tra una camera a flash e l’altra è assunta uguale per tutte e pari a: 
∆𝑇𝑠 =
𝑇𝑇𝐵𝑇 − 𝑇𝑠𝑛
𝑛
 
dove n rappresenta il numero degli stadi. 
Tale parametro è influenzato dalla top brine temperature il cui valore limite tecnologico è 
120°C oltre il quale non si va per problemi dovuti a incrostazioni e depositi che 
aumenterebbero notevolmente la frequenza delle operazioni di pulizia e dalla temperatura 
dell’ultimo stadio (𝑇𝑠𝑛) che in genere varia tra 30°C e 40°C a seconda che ci si trovi in 
condizioni estive o invernali. Invece il numero degli stadi varia tra 10 e un massimo di 40. 
Definiti questi parametri, si può calcolare la caduta di temperatura per stadio che comunque 
non scende sotto il valore di 2-2,5°C, in quanto non deve essere troppo vicino al valore della 
boiling temperature elevation (BPE), che rappresenta l’incremento di temperatura di 
ebollizione (ad una data pressione) che subisce l’acqua a causa della sua concentrazione dei 
sali. 
 
Figura 42: andamento del BPE al variare della salinità e temperatura dell'acqua salata [23]. 
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Quest’ultimo parametro deve essere considerato in questi processi poiché è responsabile della 
differenza di temperatura tra la portata di brina uscente da uno stadio e la portata di vapore 
formatosi nello stesso stadio. In particolare dipende dalla salinità e dalla temperatura 
dell’acqua secondo la relazione: 
𝐵𝑃𝐸 = 𝑆(𝐵 + 𝐶𝑆) 
dove S rappresenta la salinità in ppm e B e C sono coefficienti dipendenti dalla temperatura 
(espressa in K): 
𝐵 = (6,71 + 6,43 · 10−2𝑇 + 9,74 · 10−5𝑇2) · 10−3 
𝐶 = (22,238 + 9,59 · 10−3𝑇 + 9,42 · 10−5𝑇2) · 10−5 
Di conseguenza la temperatura alla quale si forma il vapore in ogni stadio è espressa dalla 
seguente equazione: 
𝑇𝑣𝑎𝑝 = 𝑇𝑠 − 𝐵𝑃𝐸 
In realtà nei termini a destra dell’uguale ci andrebbe sottratto anche un termine denominato 
con la sigla NEA (non equilibrium allowance), il quale, tramite equazioni sperimentali, tiene 
conto delle temperature in gioco, della portata circolante all’interno della camera e delle 
dimensioni e della geometria della stessa. Nella pratica, spesso, assume un valore modesto 
anche rispetto a quello del BPE, per cui viene trascurato (come verrà fatto nelle simulazioni 
successive). 
Per il primo stadio la portata di vapore che si forma a partire dalla portata di alimento ?̇?𝑓 è: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,1 =
?̇?𝑓𝑐𝑝(𝑇𝑇𝐵𝑇 − 𝑇1)
∆ℎ1
 
in cui ∆ℎ1 rappresenta il calore di vaporizzazione alla temperatura 𝑇𝑣𝑎𝑝,1; mentre la portata di 
brina e la sua salinità in uscita dallo stadio vengono calcolate come: 
?̇?𝑏,1 = ?̇?𝑓 − ?̇?𝑒𝑣𝑎,1 
𝑆1 =
?̇?𝑓𝑆𝑓
?̇?𝑏,1
 
Quindi generalizzando per n stadi si può scrivere: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖 =
?̇?𝑏,𝑖−1𝑐𝑝∆𝑇𝑠
∆ℎ𝑠,𝑖
 
?̇?𝑏,𝑖 = ?̇?𝑏,𝑖−1 − ?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖 
𝑆𝑖 =
?̇?𝑏,𝑖−1𝑆𝑏,𝑖−1
?̇?𝑏,1
 
con 𝑖 indice dell’i-esimo stadio in questione. Si osserva come la percentuale di acqua che si 
riesce a far vaporizzare (quindi di acqua pura supponendo che non ci siano tracce di sali) è 
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data dalla differenza di temperatura tra gli stadi e quindi dalle cadute di pressioni dovute agli 
orifizi, presenti prima di ogni camera, che hanno la funzione di eseguire una trasformazione 
idealmente isoentalpica (in pratica una laminazione). 
La portata di acqua distillata, che rappresenta l’effetto utile dell’impianto, è data da: 
?̇?𝑑 = ∑ ?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖
𝑛
𝑖=1
 
e vale ovviamente il bilancio di massa: 
?̇?𝑓 = ?̇?𝑑 + ?̇?𝑏,𝑛 
Si osserva che la portata di brina in uscita dall’ultimo stadio è quella che ha maggior 
concentrazione di sali disciolti e questo costituisce un limite tecnico per la pompa che estrae 
tale acqua e di natura ambientale in quanto tale acqua va rigettata in mare senza danneggiare 
la flora e la fauna presenti. Di solito si accettano salinità in uscita fino a 70000 ppm. 
Per quanto riguarda la sezione del brine heater, esso è uno scambiatore di calore in cui, di 
solito, il vapore che condensa cede il calore all’acqua di alimento; per cui considerando uno 
scambiatore ideale si scrive: 
?̇?𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚∆ℎ𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 = ?̇?𝑓𝑐𝑝(𝑇𝑇𝐵𝑇 − 𝑡1) 
con 𝑡1 temperatura in uscita dai tubi preriscaldatori situati nel primo stadio. 
Il calore che viene recuperato grazie alla condensazione della portata di vapore che si forma 
nel primo stadio viene utilizzato per preriscaldare l’acqua marina per cui si ha: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,1∆ℎ1 = ?̇?𝑓𝑐𝑝(𝑡1 − 𝑡2) 
in questo caso ∆ℎ𝑠1 rappresenta il calore di condensazione alla temperatura 𝑇𝑣𝑎𝑝1. Quindi 
generalizzando per l’i-esimo stadio: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖∆ℎ𝑖 = ?̇?𝑓𝑐𝑝(𝑡𝑖 − 𝑡𝑖+1) 
Ovviamente all’entrata nei primi tubi preriscaldatori la temperatura 𝑡𝑛 sarà uguale alla 
temperatura dell’acqua prelevata dalla sorgente (dal mare, fiume…). Infatti, si suppone che il 
pretrattamento dell’acqua non ne alteri la sua temperatura, ipotesi verosimile poiché, di solito, 
esso consiste nell’aggiunta di additivi chimici. 
Si nota che, sulla base di queste equazioni ideali, la caduta di temperatura tra una camera a 
flash ed un’altra corrisponde esattamente all’incremento di temperatura che subisce l’acqua 
nei tubi preriscaldatori/condensatori situati nella zona più in alto della stessa. Ciò nella realtà 
non avviene: le due differenze di temperature non sono uguali, ma si discostano seppur di 
poco (anche solo di qualche grado) a causa delle dimensioni finite dei tubi degli scambiatori e 
della loro non perfetta idealità nello scambio termico (calore perso verso le pareti o portato 
via dai gas non condensabili inevitabilmente presenti). 
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5.1.2. Dimensionamento brine heater 
L’area dello scambiatore brine heater è data da: 
𝐴𝑏 =
?̇?𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚∆ℎ𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚
𝑈𝑏𝐿𝑀𝑇𝐷𝑏
 
con 𝑈𝑏 coefficiente di scambio termico globale, calcolato empiricamente come [22]: 
𝑈𝑏 = 1,7194 + 3,2063 · 10
−3𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 + 1,5971 · 10
−5(𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚)
2 − 1,9918 · 10−7 · (𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚)
3 
dove 𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 è la temperatura alla quale condensa il vapore; mentre LMTD rappresenta la 
differenza di temperatura media logaritmica e, in questo caso, si calcola come: 
𝐿𝑀𝑇𝐷𝑏 =
( 𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 − 𝑇𝑇𝐵𝑇) − ( 𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 − 𝑡1)
ln (
( 𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 − 𝑇𝑇𝐵𝑇)
( 𝑇𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 − 𝑡1)
)
 
5.1.3. Dimensionamento tubi condensatori/preriscaldatori 
Analogamente a quanto visto sopra, l’area di scambio per i tubi nel primo stadio è data da: 
𝐴𝑐,1 =
?̇?𝑓𝑐𝑝(𝑡1 − 𝑡2)
𝑈𝑐𝐿𝑀𝑇𝐷𝑐
 
con 𝑈𝑐 coefficiente di scambio termico globale, calcolato empiricamente come: 
 𝑈𝑐 = 1,7194 + 3,2063 · 10
−3𝑇𝑣𝑎𝑝,1 + 1,5971 · 10
−5(𝑇𝑣𝑎𝑝,1)
2 − 1,9918 · 10−7 · (𝑇𝑣𝑎𝑝,1)
3 
E  
𝐿𝑀𝑇𝐷𝑐 =
( 𝑇𝑣𝑎𝑝,1 − 𝑡2) − ( 𝑇𝑣𝑎𝑝,1 − 𝑡1)
ln (
( 𝑇𝑣𝑎𝑝,1 − 𝑡2)
( 𝑇𝑣𝑎𝑝,1 − 𝑡1)
)
 
Assumendo l’area di scambio uguale per ogni stadio si trova l’area di scambio totale per 
l’intero impianto come: 
𝐴𝑡𝑜𝑡 = 𝐴𝑏 + 𝑛𝐴𝑐 
5.1.4. Dimensionamento stadi 
L’ampiezza della camera a flash è data da: 
𝑊 =
?̇?𝑓
𝑉𝑏
 
con 𝑉𝑏 velocità massica brina per ampiezza di camera (misurata in kg/ms); per questo valore 
si trovano indicazioni in letteratura a seconda della capacità dell’impianto. 
La lunghezza dello stadio è, invece, data da: 
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𝐿 =
?̇?𝑒𝑣𝑎
𝜌𝑒𝑣𝑎𝑉𝑒𝑣𝑎𝑊
 
con 𝑉𝑒𝑣𝑎 velocità vapore nello stadio, la quale non supera il valore di 6 m/s. 
Di conseguenza l’area trasversale della camera si ottiene come: 
𝐴𝑠 =  𝐿𝑊 
La lunghezza degli stadi viene presa uguale alla lunghezza dell’ultimo stadio e l’ampiezza è 
presa uguale all’ampiezza del primo stadio, in questo modo gli stadi hanno tutti la solita 
dimensione. 
5.2. Brine mixer 
 
Figura 43: schema impianto MSF in configurazione brine mixer [22]. 
Questa configurazione è del tutto uguale a quella vista precedentemente, tranne che nella 
sezione di uscita della portata di salamoia. Qui, infatti, tale portata si divide in due: una parte 
viene rigettata in mare ed una parte viene fatta miscelare con l’acqua di alimento in entrata 
all’impianto. In questo modo è possibile regolare, tramite controllo sulle portate, la 
temperatura dell’acqua che entra nei tubi preriscaldatori così da incrementarla nei casi in cui 
essa sia troppo bassa, come per esempio in luoghi dove l’acqua subisce variazioni di 
temperatura durante il corso dell’anno. Tale configurazioni quindi presenta dei vantaggi 
rispetto a quella a singolo attraversamento: 
 a parità di acqua distillata prodotta si può prelevare una portata minore dal mare grazie 
al ricircolo; 
 minori portate consentono di utilizzare minori additivi chimici per il pretrattamento e 
minore consumo per le pompe di circolazione; 
 controllo della temperatura in entrata all’impianto e soprattutto minore spesa termica 
necessaria al brine heater; 
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 valori più elevati dei parametri di efficienza definiti al capitolo 3. 
Come per il caso precedente la limitazione intorno al valore di 70000 ppm di salinità per 
l’acqua in uscita dall’ultimo stadio è sempre valida. Inoltre, qui bisogna considerare che tutti 
gli stadi devono poter lavorare correttamente con valori di salinità maggiori rispetto a quelli a 
singolo attraversamento, proprio a causa del miscelamento della portata iniziale con una parte 
della portata di brina ad alta salinità. Spesso, per definire quanta portata far ricircolare 
nell’impianto, si fissa una concentrazione massima dei sali a valle del miscelatore pari a 
66000 ppm. Oltre tale valore si avrebbero problemi di fouling e incrostazioni all’interno dei 
tubi preriscaldatori, per cui sarebbero necessarie operazioni di pulizia eccessivamente 
frequenti. Infine, si osserva come una minor portata di brina ad alta salinità rigettata alla 
sorgente (di solito mare) altera in modo minore l’equilibrio locale della flora e della fauna 
presenti. 
Il modello matematico scritto per la configurazione once through continua a valere e si 
modifica solo per quanto riguarda le portate in gioco. Infatti la portata di ricircolo si somma 
alla portata di alimento per poi entrare nell’impianto vero e proprio. 
5.3. Simulazione con Aspen Hysys 
Aspen Hysys è un software che consente di effettuare simulazioni di un gran numero di 
operazioni e processi industriali di interesse ingegneristico. Esso è largamente utilizzato per 
simulare processi riguardanti l’oil & gas, raffinerie e svariati processi riguardanti l’ingegneria 
chimica. In più, grazie all’interfaccia semplice con strumenti quali compressori, turbine, 
scambiatori di calore e una vasta banca dati si possono facilmente riprodurre schemi di 
impianto termodinamici, più inerenti all’ambito dell’ingegneria energetica. 
In questa fase si è simulato il comportamento, in condizioni stazionarie, di un impianto MSF 
del tipo once through e di un impianto MSF del tipo brine mixer. A parità di certe condizioni 
imposte (specificate successivamente) si sono valutati i maggiori parametri caratteristici di 
performance ed i consumi energetici, per cercare di ottenere i risultati già presenti in 
letteratura. 
5.3.1. Scelta preliminare dei componenti e del modello 
Per prima cosa nella sezione Properties si scelgono i componenti che ci interessano tra quelli 
presenti nella banca dati di Hysys. Nel caso in esame si suppone che l’acqua salina sia 
composta solo da acqua pura e da cloruro di sodio, per cui si scelgono solo questi due 
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componenti nella sezione Component Lists. Invece il modello utilizzato è stato scelto quello 
“Electrolyte NRTL” (come fatto in [24]) presente in Aspen Properties nella sezione Fluid 
packages, che fa variare le proprietà della soluzione acquosa in base alla concentrazione degli 
ioni in essa disciolti. 
 
Figura 44: schermata principale Aspen Hysys. 
5.3.2. Schema di processo 
Definiti i componenti e il modello si passa nella sezione Simulation, dove viene riprodotto il 
processo fisico studiato. Tramite la funzione Models and Streams si possono scegliere i flussi 
materiali, energetici e le apparecchiature necessarie all’impianto. In particolare sono stati 
scelti i seguenti elementi: 
 Control valve per simulare l’orifizio attraverso cui passa l’acqua prima di entrare in 
ogni camera a flash. Con questa valvola di laminazione, le cui specifiche sono state 
lasciate quelle di default, è stata calcolata la caduta di pressione che subisce il flusso 
per portarsi alla temperatura di stadio 𝑇𝑠𝑛 generico. 
 
Figura 45: control valve. 
 Separator che rappresenta la camera a flash vera e propria. Andando a definire il 
flusso in entrata con un certo titolo, tale strumento separa la fase liquida (che esce dal 
basso), dalla fase gassosa (che esce dall’alto). Anche in questo caso non sono state 
modificate le specifiche predefinite da Aspen. 
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Figura 46: separator. 
 Heat exchanger il quale svolge la funzione del brine heater: porta l’acqua di alimento 
alla sua massima temperatura a spese del vapore di processo che condensa. Il modello 
scelto è stato quello Simple Weighted, con cadute di pressione nulle sia sul lato 
mantello che lato tubi. Si osserva che, fissati i parametri di input necessari, il software 
calcola automaticamente i valori del coefficiente globale di scambio termico, la 
differenza di temperatura media logaritmica e l’area di scambio. 
 
Figura 47: heat exchanger. 
 Pump che è la pompa che permette di muovere il fluido ed avendo tre diverse portate: 
acqua salina, acqua depurata e brina, sono necessarie tre diverse pompe. Nella 
configurazione brine mixer un’altra pompa è stata aggiunta per portare l’acqua di 
ricircolo (a bassa pressione in quanto uscente dall’ultimo stadio) alla pressione della 
portata di alimento prima di essere miscelate. Tutte le pompe inserite nella 
simulazione hanno una adiabatic efficency del 75% di default che non è stata 
cambiata. 
 
Figura 48: pump. 
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 Mixer il quale è un miscelatore usato per unire tutti i flussi di acqua distillata uscenti 
dai vari scambiatori prima che la portata risultante vada verso le unità di post-
trattamento. 
 
Figura 49: mixer. 
 Tee che nella configurazione brine mixer separa la portata di acqua uscente dall’ultimo 
stadio in portata ricircolante e portata che si scarica in mare. 
 
Figura 50: tee. 
 LNG Exchanger: con questo elemento è stato possibile simulare lo scambio termico 
tra l’acqua di alimento e tutte le portate di vapore che condensano in ogni stadio. È 
bastato impostare da Design l’acqua in ingresso come cold e tutte le altre portate come 
hot, lasciando le altre caratteristiche dello scambiatore immutate; da Worksheet è stato 
impostato, per le varie portate di distillato in uscita, qualche grado di 
sottoraffreddamento (rispetto alla pressione vigente). In questo modo è stato simulato 
lo scambio termico che subisce l’acqua di alimento prima di entrare nel brine heater, 
senza dover utilizzare decine Heat exchangers, che avrebbero appesantito la 
successiva ottimizzazione. 
 
Figura 51: LNG exchanger. 
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Scelti questi elementi, sono stati uniti, con le modalità sopra descritte, i flussi materiali ed 
energetici ai vari componenti arrivando ai seguenti due schemi rispettivamente per un 
impianto once through a 10 stadi e un impianto brine mixer a 10 stadi. 
In Figura 52 la portata d’acqua di mare viene pompata verso il componente LNG dove si 
riscalda a spese delle portate di vapore prodotte in ogni camera a flash che vengono 
condensate. Quest’ultime, una volta uscite dallo scambiatore LNG, vengono miscelate prima 
di essere estratte, come unica portata, da una pompa che la indirizza verso la sezione post 
trattamento. 
In Figura 53 la portata di acqua pura, ancora con un certo contenuto di energia termica, passa 
attraverso uno scambiatore per preriscaldare l’acqua prelevata dal mare, la quale 
successivamente si miscela con una quota della portata di brina in uscita dall’ultimo stadio. 
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Figura 52: configurazione impianto MSF once through a 10 stadi su Hysys. 
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Figura 53: configurazione impianto MSF brine mixer a 10 stadi su Hysys. 
5. Simulazione impianto MSF 
61 
 
5.3.3. Ipotesi preliminari e dati di partenza 
Una prima approssimazione, come già detto, è stata quella di considerare i sali disciolti 
nell’acqua composti da solo cloruro di sodio. Tale semplificazione risulta comunque 
accettabile considerando, come visto nel capitolo 3, che esso rappresenta oltre l’80% delle 
sostanze disciolte in tutti i mari e oceani presenti. 
In seguito verranno elencati tutti i dati che sono stati inseriti come input su Aspen, alcuni sulla 
base di considerazioni tecnologiche ed altri sulla base di esperienze di altri impianti presenti 
in letteratura: 
 portata di acqua prelevata dal mare ?̇?𝑓 = 100000 𝑘𝑔/ℎ = 27,78  𝑘𝑔/𝑠; 
 salinità acqua di alimento 𝑆𝑓 = 35000 𝑝𝑝𝑚, tipica del Mar Mediterraneo; 
 temperatura acqua di alimento pari a 20°C, valore tipico delle acque del Mediterraneo 
nelle stagioni intermedie; 
 pressione d’acqua di alimento pari a 1 bar; 
 top brine temperature𝑇𝑇𝐵𝑇 = 90°𝐶, di solito essa viene fissata in un range di 90-
120°C; 
 pinch point al brine heater di 10°C; 
 temperatura vapore di processo condensante di 100°C a titolo unitario e pressione di 
1,01 bar; 
 temperatura di uscita della condensa dal brine heater di 93°C (sottoraffreddamento di 
7°C); 
 numero di stadi 𝑛 = 20, infatti la maggior parte degli impianti presenti nel mondo ha 
un numero degli stadi che varia da 20 a 25 come compromesso tra efficienza di 
conversione, fattibilità economica e dimensioni dell’impianto; 
 temperatura ultimo stadio 𝑇20 = 40°𝐶, tipica degli impianti evaporativi come 
specificato in [22]; 
 minima temperatura della portata di distillato in uscita dall’impianto di 30°C, scelta 
considerando che tale flusso d’acqua subirà successivamente dei post trattamenti, per 
cui si perderà inevitabilmente qualche grado; 
 per la sola configurazione brine heater è stata scelta una salinità massima di 40000 
ppm per la portata totale (ossia quella di alimento sommata a quella di ricircolo) 
circolante nell’impianto, valore ben al di sotto del limite tecnologico di alcuni impianti 
che arrivano a trattare acque con salinità di 66000 ppm come scritto precedentemente. 
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Inoltre, non sono stati presi in considerazione sistemi di estrazione dei gas incondensabili, 
come eiettori o pompe a vuoto, per mantenere la camere a flash ad una pressione inferiore a 
quella atmosferica. 
5.3.4. Ottimizzazione 
Una volta definite tutte le caratteristiche delle apparecchiature, le composizioni e le proprietà 
dei flussi in esame, Aspen completa il processo fisico trovando, come output, tutte le 
informazioni necessarie all’impianto (portate, temperature, salinità…) e, tramite Workbook, si 
possono calcolare i parametri di efficienza che caratterizzano l’impianto. 
A questo punto è opportuno cercare di ottimizzare l’intero processo fisico al fine di 
minimizzare i consumi termici, che, come scritto al capitolo 3, sono molto elevati, mentre 
quelli elettrici sono modesti e relativi solo alle portate circolanti ed alla conformazione del 
circuito. Per fare ciò si sfrutta la funzione Optimizer nel menu Home. Con questa,tramite la 
finestra Spreadsheet, che è simile ad un foglio di calcolo Excel, si importano i valori delle 
variabili che devono essere vincolate (rimanere uguali, maggiori o minori di un altro valore) e 
la variabile che deve essere ottimizzata in apposite celle. Queste celle vengono poi inserite 
nella sezione Functions dell’ottimizzatore: per la funzione da ottimizzare si specifica se la 
vogliamo minimizzare o massimizzare, mentre le altre celle si inseriscono in Constraint 
Functions. Poi si passa nella sezione Variables dove si immettono le variabili (inserite nello 
schema principale come dati di input) che durante l’ottimizzazione varieranno all’interno di 
certi limiti che si possono specificare. Infine in Parameters si sceglie il tipo di schema di 
risolutore. 
Poiché l’obiettivo è quello di minimizzare il consumo termico e la differenza di entalpia tra 
vapore di processo e liquido sotto raffreddato in uscita dal brine heater, è stata impostata la 
minimizzazione di tale portata di vapore, sia per la configurazione once through, che per 
quella brine mixer. Per entrambe, inoltre, è stata fissata una minima temperatura della portata 
di distillato in uscita dall’impianto di 30°C e un pinch point allo scambiatore LNG di 5 °C. 
Conseguentemente, tra le grandezze da poter far variare, sono state inserite tutte le 
temperature dei flussi di acqua liquida pura in uscita dallo scambiatore in opportuni range 
scelti in modo da non avere tempi di calcolo troppo lungo. Infine è stato scelto il risolutore 
BOX, il quale meglio rispettava i limiti imposti in Constraint Functions. 
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5.4. Risultati ottimizzazione con top brine temperature di 90°C 
Finita l’ottimizzazione, tramite il comando Workbook, si possono visualizzare tutti i dati di 
interesse dei flussi materiali ed energetici in gioco (temperature, pressioni, composizioni, 
entalpie…). Inoltre è possibile esportare le pagine del Workbook su Excel, dove poi si 
possono rielaborare tali dati e creare grafici esplicativi, come è stato fatto per ogni 
simulazione effettuata. 
5.4.1. Once through 
Portata di alimento ?̇?𝑓 = 27,78 𝑘𝑔/𝑠 
Stadio 𝑻𝒔 [°C] ?̇?𝒆𝒗𝒂 [kg/s] ?̇?𝒃 [kg/s] 𝑺𝒃 [ppm] 
1 87,5 0,13 27,65 35200 
2 85 0,12 27,53 35300 
3 82,5 0,12 27,41 35500 
4 80 0,12 27,29 35600 
5 77,5 0,12 27,17 35800 
6 75 0,12 27,05 35900 
7 72,5 0,12 26,93 36100 
8 70 0,11 26,82 36300 
9 67,5 0,12 26,70 36400 
10 65 0,11 26,59 36600 
11 62,5 0,12 26,47 36700 
12 60 0,12 26,36 36900 
13 57,5 0,11 26,25 37000 
14 55 0,12 26,13 37200 
15 52,5 0,11 26,02 37400 
16 50 0,11 25,91 37500 
17 47,5 0,11 25,80 37700 
18 45 0,11 25,69 37800 
19 42,5 0,10 25,59 38000 
20 40 0,11 25,48 38200 
Tabella 6: caratteristiche delle portate di acqua pura e brina circolanti nei vari stadi per la configurazione 
once through. 
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5.4.2. Brine mixer 
Portata totale all’impianto ?̇?𝑡𝑜𝑡 = ?̇?𝑓 + ?̇?𝑟𝑖𝑐 = 27,78 
𝑘𝑔
𝑠
+ 38,65
𝑘𝑔
𝑠
= 66,43
𝑘𝑔
𝑠
 
Stadio 𝑻𝒔 [°C] ?̇?𝒆𝒗𝒂 [kg/s] ?̇?𝒃 [kg/s] 𝑺𝒃 [ppm] 
1 87,5 0,30 66,13 40200 
2 85 0,29 65,84 40400 
3 82,5 0,29 65,55 40500 
4 80 0,28 65,27 40700 
5 77,5 0,29 64,98 40900 
6 75 0,28 64,70 41100 
7 72,5 0,28 64,42 41200 
8 70 0,28 64,14 41400 
9 67,5 0,28 63,86 41600 
10 65 0,27 63,59 41800 
11 62,5 0,27 63,32 42000 
12 60 0,27 63,05 42100 
13 57,5 0,27 62,78 42300 
14 55 0,27 62,51 42500 
15 52,5 0,26 62,25 42700 
16 50 0,26 61,99 42900 
17 47,5 0,26 61,73 43000 
18 45 0,26 61,47 43200 
19 42,5 0,26 61,21 43400 
20 40 0,26 60,95 43600 
Tabella 7: caratteristiche delle portate di acqua pura e brina circolanti nei vari stadi per la configurazione 
brine mixer. 
5.4.3. Confronto dei risultati tra le due configurazioni 
Per i due impianti simulati si sono calcolati i valori delle variabili di maggiore interesse e i 
parametri di efficienza tipici per gli impianti di desalinizzazione: 
𝐺𝑂𝑅 =
?̇?𝑑
?̇?𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚
 
% 𝑟𝑒𝑐𝑜𝑣𝑒𝑟𝑦 𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 = (
?̇?𝑑
?̇?𝑓
) · 100 
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Il primo fornisce i kg di acqua distillata prodotti a partire dall’unità di kg di vapore utilizzato 
nel brine heater, mentre il secondo fornisce un’indicazione dell’efficienza con cui si riesce a 
desalinizzare una certa portata di acqua salata. Inoltre è stato calcolato anche il consumo 
termico 𝐶𝑡 espresso in [kWh/m
3]: 
𝐶𝑡 =
𝑃𝑡
(
?̇?𝑑
𝜌𝑑⁄ )
 
con: 
 𝑃𝑡 potenza termica ceduta all’acqua nel brine heater espressa in [kW]; 
 ?̇?𝑑 portata di acqua purificata in [kg/h]; 
 𝜌𝑑 densità acqua purificata in [kg/m
3], assunta pari a 1000 kg/m3. 
Questo è il parametro di maggiore interesse perché fornisce l’indicazione sulla quantità di 
energia termica richiesta, per un determinato processo, al fine di avere come effetto utile un 
metro cubo di acqua desalinizzata. 
Inoltre si riportano anche le grandezze di interesse per il brine heater, calcolate da Aspen, e le 
dimensioni delle camere a flash, calcolate come descritto al paragrafo 5.1.4, con 𝑉𝑏 = 42 
𝑘𝑔
𝑚 𝑠
 
e 𝑉𝑒𝑣𝑎 = 6 𝑚/𝑠. 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟗𝟎°𝑪 
Once through Brine mixer 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 0,93 0,87 
?̇?𝒅 [kg/s] 2,30 5,48 
𝑮𝑶𝑹 2,46 6,29 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 8,28 19,71 
𝑷𝒕 [kW] 2146 1999 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 259 101 
Tabella 8: grandezze e parametri più importanti per le due configurazioni studiate con TBT=90°C. 
Brine heater 
Once through Brine mixer 
Area [m2] 60 60 
U [kW/m2°C] 2 2,5 
LMTD [°C] 17,82 13,33 
Tabella 9: cartteristiche brine heater per le due configurazioni studiate con TBT=90°C. 
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Camere a flash 
Once through Brine mixer 
W [m] 0,66 1,58 
L [m] 0,53 0,53 
As [m2] 0,35 0,84 
Tabella 10: dimensioni camere a flash per le due configurazioni studiate con TBT=90°C. 
Dal confronto tra le due configurazioni si ritrovano gli stessi risultati presenti in letteratura e 
già precedentemente annunciati. A parità di portata di acqua estratta dal mare, con la 
configurazione brine mixer, grazie appunto al grande ricircolo della brina (il 63% della 
portata di brina totale), si raggiungono maggiori portate di acqua pura con migliori efficienze. 
In particolare la portata di vapore di processo necessario per far funzionare l’impianto 
diminuisce del 7%, ma soprattutto diminuisce il consumo termico assumendo un valore 
minore della metà rispetto a quello once through grazie alla maggiore portata di acqua 
prodotta (più del doppio). Il tutto porta ad una maggiore efficienza di conversione dell’acqua 
marina in acqua distillata come espresso nel recovery ratio, maggiore di più del doppio nel 
caso brine mixer. 
Quindi con il ricircolo della brina si ottengono migliori risultati sotto tutti i punti di vista, ma 
avendo scelto una top brine temperature di 90°C, valore abbastanza basso per i moderni 
impianti, questi risultati sono abbastanza poco performanti secondo la maturità tecnologica 
odierna. Infatti il parametro che maggiormente influenza le prestazioni di questi impianti è 
proprio la top brine temperature, aumentando la quale si ottengono GOR più elevati e minori 
consumi termici, come ampiamente riportato il letteratura [23]- [25]. 
5.5. Simulazioni al variare della top brine temperature 
Per quanto detto sopra, in questa fase sono stati presi gli schemi su Aspen delle due 
configurazioni d’impianto studiate ed è stata fatta variare la massima temperatura a cui si 
porta l’acqua nel brine mixer da 90°C a 120°C ogni 10°C. Il limite dei 120°C è dettato da 
considerazioni pratiche, in quanto per valori superiori si avrebbero problemi di incrostazioni e 
di deposizioni sulle pareti della camera a flash a causa degli additivi chimici utilizzati nella 
fase di pretrattamento dell’acqua [22] e si potrebbe verificare la formazione di precipitati di 
cristalli di sali che causerebbero un degrado del coefficiente di scambio termico nel brine 
heater, con una conseguente caduta dell’efficienza dell’impianto ed una minore produzione di 
distillato a parità di consumo di vapore di processo [26]. Tutti gli altri dati di ingresso ai due 
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impianti sono rimasti invariati per valutare come cambiano le performance al variare della 
sola top brine temperature. 
Once through 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟗𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟎𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟏𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟐𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 0,93 0,94 0,94 0,94 
?̇?𝒅 [kg/s] 2,30 2,75 3,20 3,65 
𝑮𝑶𝑹 2,46 2,94 3,41 3,88 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 8,28 9,90 11,52 13,13 
𝑷𝒕 [kW] 2146 2128 2108 2089 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 259 215 183 159 
Tabella 11: grandezze e parametri più importanti per la configurazione once through al variare della top 
brine temperature. 
Brine mixer 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟗𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟎𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟏𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟐𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 0,87 0,87 0,88 0,88 
?̇?𝒅 [kg/s] 5,48 5,87 6,26 6,65 
𝑮𝑶𝑹 6,29 6,72 7,14 7,56 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 19,71 21,13 22,54 23,94 
𝑷𝒕 [kW] 1999 1985 1970 1955 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 101 94 87 82 
Tabella 12: grandezze e parametri più importanti per la configurazione brine mixer al variare della top 
brine temperature. 
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Figura 54: andamento della portata di acqua distillata al variare della TBT per le due configurazioni 
studiate. 
 
Figura 55: andamento GOR al variare della TBT per le due configurazioni studiate. 
000
001
002
003
004
005
006
007
90 °C 100°C 110°C 120°C
p
o
rt
a
ta
 d
is
ti
ll
a
ta
 [
k
g
/s
]
20 stadi
once through brine mixer
000
001
002
003
004
005
006
007
008
90 °C 100°C 110°C 120°C
G
O
R
20 stadi
once through brine mixer
5. Simulazione impianto MSF 
69 
 
 
Figura 56: andamento recovery ratio al variare della TBT per le due configurazioni studiate. 
 
Figura 57: andamento del consumo termico al variare della TBT per le due configurazioni studiate. 
Anche in questo caso vengono confermati i risultati presenti nella letteratura. Si osserva come 
la top brine temperature sia il parametro che maggiormente influenza le caratteristiche degli 
impianti MSF. Sia per la configurazione once through, che per quella brine mixer, 
all’aumentare della TBT aumentano sia la portata di acqua pura ottenuta, sia il GOR che il 
recovery ratio. Contemporaneamente diminuiscono i consumi termici. A tal proposito si 
osserva che la portata di vapore richiesta rimane la stessa al variare della TBT, ma aumenta la 
portata di acqua distillata prodotta di un 10-15% per ogni 10°C per il caso once through e 
leggermente meno, per un 7% circa ogni 10°C, per l’impianto con ricircolo della brina. Tali 
percentuali si ritrovano di conseguenza negli incrementi del GOR e del recovery ratio. Di 
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conseguenza, seppure la potenza termica richiesta diminuisca di poche decine di kW da 90°C 
a 120°C, il consumo termico cala sensibilmente. In particolare, come visibile in Figura 57, 
tale diminuzione è più marcata per la configurazione once through, dove si ha un decremento 
del 40% passando da 90°C a 120°C, rispetto a quella con brine mixer, dove si ha un 
decremento del 20%. 
Si può concludere, quindi, che nella progettazione di un impianto MSF è opportuno 
raggiungere valori della top brine temperature più elevati possibili, compatibilmente con i 
limiti tecnici spiegati precedentemente, e scegliere una configurazione con ricircolo della 
brina, la quale ha performance migliori sotto tutti i punti di vista. Infatti con le simulazioni in 
configurazione brine mixer a 120°C si sono trovati valori del GOR, del recovery ratio e del 
consumo termico più vicini a quelli dei migliori impianti presenti al mondo, come 
visualizzato in Tabella 4. 
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6. Simulazione impianto MED 
Gli impianti multi evaporativi sono quelli con minore maturità tecnologica, rispetto a quelli 
basati sulla tecnologia multiflash, a causa di una maggior complessità circuitale dell’impianto 
e maggiori problemi di scaling, fouling e corrosione. Ciononostante, gli sviluppi che ha avuto 
negli ultimi 20 anni ha messo in evidenza migliori performance rispetto a quelli MSF [12]. 
I processi multi evaporativi possono avere tre diverse configurazioni a seconda della direzione 
del flusso della brina evaporante e del vapore condensante: 
 forward feed; 
 
Figura 58: impianto MED in configurazione forward feed [12]. 
Qui l’acqua di alimento viene immessa solo nella prima camera e la portata di brina viene di 
volta in volta spruzzata nelle camere successive. Le diverse portate di vapore passano dal 
primo effetto all’ultimo, fino al condensatore finale. Quindi la portata di brina liquida e di 
vapore hanno la stessa direzione. Il maggior vantaggio di questa configurazione è quella di 
poter lavorare con elevate top brine temperatures. 
 backward feed; 
 
Figura 59: impianto MED in configurazione backward feed [12]. 
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In questo caso la portata di alimento viene immessa solo nell’ultimo effetto che ha valori di 
pressione e temperatura minori rispetto agli altri, mentre la brina va in direzione opposta 
passando dall’ultimo effetto al primo, richiedendo così delle pompe intermedie. Inoltre in 
questo modo il primo effetto, operante a maggiore temperatura, riceve una portata a più alta 
salinità con conseguenti maggiori problemi di scaling. 
 parallel/cross feed. 
 
Figura 60: impianto MED in configurazione parallel/cross feed [12]. 
In quest’ultima configurazione la portata di alimento è distribuita in parti uguali all’interno 
degli effetti e la portata di brina passa dalla prima camera alla seconda, senza quindi 
richiedere l’intervento di una pompa. 
A causa della sua maggior semplicità costruttiva e delle minori pompe necessarie, la 
configurazione parallel feed è quella maggiormente utilizzata su scala industriale. Per questo 
motivo è anche l’unica che è stata simulata in questa tesi e d’ora in poi non sarà più 
necessario specificarne la configurazione (come fatto invece per MSF). 
6.1. Modello matematico 
Come scritto al capitolo precedente, anche qui si ripete la considerazione a proposito del 
parametro BPE. Esso interviene ogni volta che in un effetto si ha una portata che evapora 
(senza idealmente portarsi con sé alcuna concentrazione dei sali) ed una che rimane liquida 
con salinità maggiore. Ossia vale la seguente equazione: 
𝑇𝑣𝑎𝑝 = 𝑇𝑠 − 𝐵𝑃𝐸 
con l’espressione di BPE uguale a quella del capitolo 5 e ancora una volta il termine NEA 
viene trascurato. 
In questo caso si definisce la caduta di temperatura tra gli stadi come: 
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∆𝑇𝑠 =
𝑇𝑇𝐵𝑇 − 𝑇𝑠𝑛
𝑛 − 1
 
dove, a differenza dell’impianto MSF, a denominatore si sottrae 1 al numero degli stadi 
poiché non è presente un brine heater come precedentemente, ma il vapore di processo che 
condensa passa attraverso i tubi posti nella prima camera. Inoltre si specifica che è presente 
anche un condensatore finale, che però si trova alla stessa temperatura dell’ultimo stadio, 
quindi non contribuisce ad una ulteriore caduta di temperatura. 
Un’altra differenza rispetto agli impianti a flash è quella sul valore della top brine 
temperature, che in questi impianti ha come limite il valore di 70°C, a causa di maggiori 
problemi di incrostazioni e corrosioni. 
Per il 1°effetto si possono scrivere le seguenti equazioni: 
?̇?𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚∆ℎ𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 = ?̇?𝑓,1𝑐𝑝(𝑇𝑇𝐵𝑇 − 𝑇𝑓) + ?̇?𝑒𝑣𝑎,1∆ℎ1 
?̇?𝑏,1 = ?̇?𝑓,1 − ?̇?𝑒𝑣𝑎,1 
𝑆1 =
?̇?𝑓,1𝑆𝑓
?̇?𝑏,1
 
con 𝑇𝑓 temperatura della portata di alimento in uscita dallo scambiatore e ?̇?𝑓,1 portata 
spruzzata nel primo effetto. 
Per il 2°effetto bisogna considerare che il vapore che condensa è quello che si è formato 
nell’effetto precedente e che la salinità della brina è data dalla portata di brina entrante dal 
basso e dalla portata di acqua salata spruzzata dall’alto. Quindi si scrive: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,2∆ℎ2 + ?̇?𝑓,1𝑐𝑝(𝑇2 − 𝑇𝑓) = ?̇?𝑒𝑣𝑎,1∆ℎ1 + ?̇?𝑏,1𝑐𝑝(𝑇1 − 𝑇2) 
?̇?𝑏,2 = ?̇?𝑓,2 + ?̇?𝑏,1 − ?̇?𝑒𝑣𝑎,2 
𝑆2 =
?̇?𝑓,2𝑆𝑓 + ?̇?𝑏,1𝑆1
?̇?𝑏,2
 
Quindi generalizzando per n stadi si può scrivere: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖∆ℎ𝑖 + ?̇?𝑓,𝑖𝑐𝑝(𝑇𝑖 − 𝑇𝑓) = ?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖−1∆ℎ𝑖−1 + ?̇?𝑏,𝑖−1𝑐𝑝∆𝑇𝑠 
?̇?𝑏,𝑖 = ?̇?𝑓,𝑖 + ?̇?𝑏,𝑖−1 − ?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖 
𝑆2 =
?̇?𝑓,𝑖𝑆𝑓 + ?̇?𝑏,𝑖−1𝑆𝑖−1
?̇?𝑏,𝑖
 
Si può subito osservare che in questi impianti l’evaporazione della massa d’acqua avviene 
grazie al contributo di due termini: 
 ?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖−1∆ℎ𝑖−1 rappresenta il calore di condensazione del vapore formatosi nella 
camera precedente e, come poi verificato su Aspen, è quello che contribuisce 
maggiormente a riscaldare l’acqua e poi a farla evaporare; 
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 ?̇?𝑏,𝑖−1𝑐𝑝∆𝑇𝑠 rappresenta il termine legato all’evaporazione per flash, il quale negli 
impianti MSF è l’unico presente, mentre qui è un contributo quasi trascurabile. 
La portata di acqua distillata, che rappresenta l’effetto utile dell’impianto, è data ancora da: 
?̇?𝑑 = ∑ ?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑖
𝑛
𝑖=1
 
e vale ovviamente il bilancio di massa: 
?̇?𝑓 = ?̇?𝑑 + ?̇?𝑏,𝑛 
Inoltre si ricorda che la portata di alimento viene spruzzata in parti uguali all’interno delle 
camere, per cui: 
?̇?𝑓,𝑖 =
?̇?𝑓
𝑛
 
Infine si scrive il bilancio al condensatore finale: 
?̇?𝑒𝑣𝑎,𝑛∆ℎ𝑛 = (?̇?𝑓 + ?̇?𝑐𝑜𝑜𝑙𝑖𝑛𝑔) 𝑐𝑝(𝑇𝑓 − 𝑇𝑠𝑒𝑎) 
dove: 
 ?̇?𝑐𝑜𝑜𝑙𝑖𝑛𝑔 rappresenta la portata di acqua salata che viene prelevata in più dal mare 
affinché avvenga la completa condensazione del vapore formatosi nell’ultimo effetto. 
Tale portata circola solo nel condensatore finale per poi essere rigettata subito in mare, 
senza entrare nell’impianto vero e proprio; 
 𝑇𝑠𝑒𝑎 è la temperatura a cui si trova l’acqua prelevata dal mare. 
Successivamente la somma della portata di alimento e della portata di raffreddamento sarà 
indicata con ?̇?𝑠𝑒𝑎. 
6.2. Simulazione con Aspen Hysys 
Come per le simulazioni degli impianti MSF i componenti presi sono stati l’acqua pura e il 
cloruro di sodio e il modello “Electrolyte NRTL”; inoltre non sono stati utilizzati apparecchi 
diversi, ma ovviamente è cambiata la loro disposizione e lo schema del processo. 
Anche in questo caso si utilizza il Separator di Aspen per dividere la portata di vapore 
prodotto da quella di brina a salinità crescente all’aumentare degli stadi. A differenza del caso 
precedente però il Separator riceve in ingresso due flussi, tranne che nel primo effetto. Infatti 
in questo l’acqua passa attraverso uno scambiatore di calore (dove l’altro flusso è il vapore di 
processo condensante) al fine di raggiungere la top brine temperature e poi entra nella prima 
camera. Si specifica che nel processo reale i tubi attraverso cui scorre il vapore sono situati 
all’interno delle camere, ma ciò non è stato possibile riprodurre con Aspen, per cui prima si 
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sono inseriti gli Heat Exchangers e successivamente i rispettivi separatori. Di conseguenza a 
partire dal secondo effetto i flussi entranti sono: la frazione di portata in uscita dal 
condensatore che passa prima attraverso lo scambiatore di calore per portarla alla temperatura 
richiesta nella camera a spese dal vapore condensante dell’effetto precedente e la portata di 
brina, uscente sempre dall’effetto precedente, che passa prima attraverso una valvola di 
laminazione, la quale la porta alla pressione vigente nell’effetto in cui entra. Nel condensatore 
finale, schematizzato con un altro Heat Exchanger, arriva il vapore formatosi nell’ultimo 
stadio che condensa e l’acqua di mare che asporta il calore. Quest’ultima poi viene divisa, 
tramite un Tee, in due portate e quella che non viene rigettata in mare viene ulteriormente 
separata, con un altro Tee, in tante portate quanti sono gli effetti presenti. Infine tutte le 
portate liquide di acqua pura vengono miscelate insieme e viene estratta la portata di distillato 
totale con una pompa per essere inviata all’unità di post trattamento. 
6. Simulazione impianto MED 
76 
 
Figura 61: schema impianto MED a 5 stadi su Aspen Hysys. 
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6.2.1. Ipotesi preliminari e dati di partenza 
Al fine di effettuare successivamente un confronto tra impianto MSF e MED si sono ripresi il 
più possibile i soliti dati di partenza del capitolo precedente. In particolare gli input immessi 
su Aspen sono stati: 
 portata di acqua prelevata dal mare e circolante nell’impianto ?̇?𝑓 = 100000 𝑘𝑔/ℎ =
27,78  𝑘𝑔/𝑠. Questa non tiene conto della portata ?̇?𝑐𝑜𝑜𝑙𝑖𝑛𝑔, che viene calcolata caso 
per caso in automatico dal software affinché si rispetti il bilancio energetico al 
condensatore finale; 
 salinità acqua di alimento 𝑆𝑓 = 35000 𝑝𝑝𝑚; 
 temperatura acqua di alimento pari a 20°C; 
 pressione d’acqua di alimento pari a 1 bar; 
 pinch point negli scambiatori presenti di 5°C; 
 temperatura vapore di processo maggiore di 5°C rispetto alla temperatura in uscita 
dell’acqua e titolo unitario; 
 sottoraffreddamento del vapore condensante di 3°C (rispetto alla pressione a cui si 
trova); 
 temperatura ultimo effetto di 40°C. 
Anche in queste simulazioni non sono stati presi in considerazione sistemi di estrazione dei 
gas incondensabili, come eiettori o pompe a vuoto, per mantenere la camere ad una pressione 
inferiore a quella atmosferica. 
Le simulazioni svolte sono state eseguite al variare del numero degli stadi (il cui ottimo in 
letteratura non è ancora stato trovato) e della top brine temperature. Considerando che ∆𝑇𝑠 
deve essere maggiore a 2°C per le stesse motivazioni spiegate al capitolo precedente, lo studio 
è stato condotto sui seguenti casi: 
 𝑛 = 5: top brine temperature pari a 50°C, 55°C, 60°C, 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 6: top brine temperature pari a 50°C, 55°C, 60°C, 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 7: top brine temperature pari a 55°C, 60°C, 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 8: top brine temperature pari a 55°C, 60°C, 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 9: top brine temperature pari a 60°C, 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 10: top brine temperature pari a 60°C, 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 11: top brine temperature pari a 65°C, 70°C; 
 𝑛 = 12: top brine temperature pari a 65°C, 70°C. 
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6.3. Risultati 
Per rima cosa si riportano in Tabella 13 le principali caratteristiche di ogni effetto per il caso 
n=11 e top brine temperature pari a 65°C: 
Stadio 𝑻𝒔 [°C] ?̇?𝒆𝒗𝒂 [kg/s] ?̇?𝒃 [kg/s] 𝑺𝒃 [ppm] 
1 65 1,19 1,33 66300 
2 62,5 1,08 2,78 63500 
3 60 0,97 4,33 61200 
4 57,5 0,89 5,97 59200 
5 55 0,83 7,66 57600 
6 52,5 0,78 9,40 56400 
7 50 0,76 11,17 55400 
8 47,5 0,75 12,94 54600 
9 45 0,77 14,70 54100 
10 42,5 0,80 16,42 53800 
11 40 0,85 18,11 53700 
Tabella 13: caratteristiche delle portate di acqua pura e brina circolanti nei vari effetti per il caso n=11 e 
top brine temperature di 65°C. 
Si osserva immediatamente che la portata di distillato decresce in modo visibile dal primo 
all’ultimo stadio, cosa che avveniva gradualmente e quasi impercettibilmente nel caso MSF. 
Viceversa la salinità della brina decresce nel procedere degli stadi e quindi maggiore 
attenzione va posta nelle condizioni operative dei primi stadi. Gli stessi andamenti si possono 
ritrovare per tutte combinazioni simulate su Aspen, ma con numeri leggermente diversi, per 
cui non sono state riportate altre tabelle simili. 
Invece di seguito si riassumono i principali risultati ottenuti al variare del numero degli stadi e 
della top brine temperature. 
𝒏 = 𝟓 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟓𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟓𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 2,8 2,8 2,9 2,9 3,0 
?̇?𝒅 [kg/s] 12,5 12,3 12,1 12 12 
𝑮𝑶𝑹 4,49 4,38 4,24 4,13 4,03 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 45 44,28 43,56 43,2 43,2 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 13,31 13,22 13,15 13,07 12,98 
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𝑷𝒕 [kW] 6628 6710 6755 6849 6973 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 148 151 155 158 161 
Tabella 14: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 5 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟔 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟓𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟓𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 2,3 2,3 2,4 2,4 2,5 
?̇?𝒅 [kg/s] 12,1 12,0 11,8 11,7 11,5 
𝑮𝑶𝑹 5,27 5,11 4,94 4,79 4,64 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 43,56 43,2 42,48 42,12 41,4 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 16,19 16,04 15,96 15,79 15,62 
𝑷𝒕 [kW] 5481 5571 5640 5714 5773 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 126 129 133 136 140 
Tabella 15: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 6 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟕 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟓𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 2,0 2,1 2,1 2,1 
?̇?𝒅 [kg/s] 11,7 11,5 11,3 11,0 
𝑮𝑶𝑹 5,80 5,60 5,39 5,20 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 42,12 41,4 40,68 39,6 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 18,92 18,72 18,55 18,33 
𝑷𝒕 [kW] 4780 4840 4905 4965 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 114 117 121 125 
Tabella 16: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 7 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟖 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟓𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 1,8 1,8 1,8 1,9 
?̇?𝒅 [kg/s] 11,4 11,1 10,9 10,5 
𝑮𝑶𝑹 6,47 6,20 5,94 5,67 
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% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 41,03 39,95 39,24 37,8 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 21,82 21,57 21,30 21,02 
𝑷𝒕 [kW] 4187 4223 4292 4333 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 102 106 110 114 
Tabella 17: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 8 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟗 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 1,6 1,6 1,7 
?̇?𝒅 [kg/s] 10,8 10,4 10,1 
𝑮𝑶𝑹 6,76 6,44 6,12 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 38,88 37,44 36,36 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 24,46 24,10 23,66 
𝑷𝒕 [kW] 3764 3809 3853 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 97 101 106 
Tabella 18: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 9 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟏𝟎 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 1,4 1,5 1,5 
?̇?𝒅 [kg/s] 10,4 10 9,7 
𝑮𝑶𝑹 7,27 6,88 6,50 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 37,44 36 34,92 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 27,39 26,89 26,33 
𝑷𝒕 [kW] 3383 3431 3470 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 90 95 100 
Tabella 19: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 10 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟏𝟏 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 1,3 1,4 
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?̇?𝒅 [kg/s] 9,7 9,3 
𝑮𝑶𝑹 7,28 6,86 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 34,92 33,48 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 29,68 28,93 
𝑷𝒕 [kW] 3121 3159 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 90 95 
Tabella 20: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 11 stadi al variare della top 
brine temperature. 
𝒏 = 𝟏𝟐 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 1,2 1,2 
?̇?𝒅 [kg/s] 9,3 8,8 
𝑮𝑶𝑹 7,63 7,10 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 33,48 31,68 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 32,49 31,52 
𝑷𝒕 [kW] 2863 2893 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 86 91 
Tabella 21: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED a 12 stadi al variare della top 
brine temperature. 
All’aumentare della massima temperatura alla quale si porta l’acqua nel primo effetto la 
portata di vapore subisce un leggero incremento e la portata d’acqua distillata subisce un 
leggero decremento, per cui complessivamente il GOR diminuisce per un 11% per gli stadi da 
5 a 10 e per un 6% per 11 e 12 stadi. È da osservare che in letteratura [22] l’andamento del 
GOR al variare della top brine temperature è praticamente costante, mentre con queste 
simulazioni è decrescente in modo non del tutto trascurabile, ma comunque molto leggero. 
Diminuendo la portata d’acqua distillata diminuisce il recovery ratio e il rapporto acqua 
distillata/acqua proveniente dal mare, ma anche questi parametri subiscono variazioni molto 
contenute. Analogamente, aumentando la portata di vapore di processo richiesta, aumentano 
anche i consumi termici per un 11% per le configurazioni da 5 a 10 stadi e per un 6% per le 
configurazioni con 11 e 12 stadi. 
In dettaglio l’andamento delle variabili di interesse in gioco e dei parametri di efficienza al 
variare del numero degli stadi è riportato in Tabella 22, in cui è stata riportata la top brine 
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temperature compatibile sia per impianti con pochi stadi, sia per quelli con un numero 
maggiore. 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟕𝟎°𝑪 
𝒏 = 𝟓 𝒏 = 𝟔 𝒏 = 𝟕 𝒏 = 𝟖 𝒏 = 𝟗 𝒏 = 𝟏𝟎 𝒏 = 𝟏𝟏 𝒏 = 𝟏𝟐 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 3,0 2,5 2,1 1,9 1,7 1,5 1,4 1,2 
?̇?𝒅 [kg/s] 12,0 11,5 11,0 10,5 10,1 9,7 9,3 8,8 
𝑮𝑶𝑹 4,03 4,64 5,20 5,67 6,12 6,50 6,86 7,10 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 43,2 41,4 39,6 37,8 36,36 34,92 33,48 31,68 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 12,98 15,62 18,33 21,02 23,66 26,33 28,93 31,52 
𝑷𝒕 [kW] 6973 5773 4965 4333 3853 3470 3159 2893 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 161 140 125 114 106 100 95 91 
Tabella 22: grandezze e parametri più importanti per un impianto MED con TBT=70°C al variare del 
numero degli stadi. 
 
Figura 62: andamento portata d'acqua distillata al variare del numero degli stadi. 
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Figura 63: andamento GOR al variare del numero degli stadi. 
 
Figura 64: andamento recovery ratio al variare del numero degli stadi. 
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Figura 65: andamento del rapporto tra portata distillata e portata d'acqua prelevata dal mare al variare 
del numero degli stadi. 
 
Figura 66: andamento consumo termico al variare del numero degli stadi. 
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processi MSF ed il consumo termico diminuisce del 45% passando da una configurazione a 5 
effetti ad una con 12. Si può concludere quindi che all’aumentare degli stadi l’impianto 
diventa più complesso e più costoso in quanto aumentano anche gli scambiatori necessari, ma 
l’efficienza di conversione dell’acqua migliora. Si hanno quindi minore richieste di energia 
termica primaria ed inoltre si ha minor energia spesa per il pompaggio dell’acqua di 
raffreddamento circolante nel solo condensatore finale. 
6.4. Confronto simulazioni tra MSF e MED 
Negli impianti multiflash la portata di acqua da desalinizzare passa in serie attraverso gli stadi 
e la percentuale di acqua che riesce ad evaporare è veramente modesta per ogni camera, 
intorno allo 0,45% della portata di alimento. Questo vale sia per la configurazione once 
through che per quella brine mixer; in entrambe la bassa conversione di acqua pura è dovuta 
al meccanismo di flash che permette il formarsi di piccole quantità di vapore a causa dei 
piccoli salti di temperatura tra gli stadi e dei calori latenti di evaporazioni crescenti al 
decrescere della pressione vigente negli stadi. Invece nella configurazione MED studiata la 
portata di acqua salata viene divisa in parti uguali nelle varie camere e passando dal primo 
effetto all’ultimo si hanno dal 47% al 5% di acqua desalinizzata rispetto a quella 
complessivamente circolante nello stadio, considerando cioè la frazione di acqua salata di 
alimento e la portata di brina proveniente dallo stadio precedente. Quindi,in questo caso, gli 
stadi lavorano in modo diverso tra loro permettendo una maggior quota di evaporazione nei 
primi effetti ed una minore negli ultimi effetti. Comunque la conversione di acqua pura, nei 
processi multi evaporativi, assume valori più elevati perché essi prevedono che una piccola 
quota evapori a causa dell’evaporazione per flash e la maggior parte evapori a causa del 
calore latente di evaporazione del vapore formatosi allo stadio precedente. Questo calore, 
invece, negli impianti MSF, è recuperato in ogni stadio per preriscaldare la gran quantità di 
acqua alimento che attraversa i tubi preriscaldatori, quindi permette un innalzamento di 
temperatura, ma non un cambiamento di fase. 
Una importante differenza tra i due schemi d’impianto si ha sulla top brine temperature. Essa 
può assumere valori fino a 120°C per gli impianti MSF, mentre per quelli MED può arrivare 
fino a 70°C. Per gli impianti multiflash essa è il parametro che maggiormente influenza le 
prestazioni, infatti si tende ad aumentarne il valore per avere maggiori frazioni di acqua 
distillata e minori consumi termici (come è stato dimostrato anche con le simulazioni con 
Aspen). Invece per gli impianti multi evaporativi tale innalzamento porta ad un leggero 
peggioramento delle performance. Quindi per MSF è opportuno cercare di raggiungere elevati 
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valori di top brine temperature, compatibilmente con i limiti tecnici delle apparecchiature, 
mentre per MED questo non è un parametro fondamentale, ma anzi, spostarsi verso il limite 
tecnologico può peggiorare le performance. Di conseguenza per gli impianti multi evaporativi 
diventa molto importante la scelta del numero degli stadi, infatti all’aumentare di questi 
aumentano parametri come il GOR ed aumenta la percentuale di acqua distillata rispetto a 
quella complessivamente prelevata dal mare. Contemporaneamente, però, deve aumentare la 
massima temperatura dell’acqua poiché è stata fissata una temperatura di 40°C all’ultimo 
effetto e la differenza di temperatura tra gli effetti si tende a non far scendere sotto i 2°C, per 
non essere troppo vicino al valore del BPE. Si può concludere, quindi, che per avere impianti 
MED efficienti bisogna cercare di avere più stadi possibili, considerando che un maggior 
numero di stadi porta anche ad una top brine temperature vicino al limite tecnologico che, al 
momento, è di 70°C. 
In Tabella 23 si riportano i principali dati riassuntivi prendendo la simulazione migliore per 
MSF, cioè quella con configurazione brine mixer e massima temperatura di 120°C, e quella 
migliore per MED, cioè quella con 12 stadi e massima temperatura di 65°C. 
MSF brine mixer MED a 12 stadi 
𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟏𝟐𝟎°𝑪 𝑻𝑻𝑩𝑻 = 𝟔𝟓°𝑪 
?̇?𝒔𝒕𝒆𝒂𝒎 [kg/s] 0,88 1,2 
?̇?𝒅 [kg/s] 6,65 9,3 
𝑮𝑶𝑹 7,56 7,63 
% 𝒓𝒆𝒄𝒐𝒗𝒆𝒓𝒚 𝒓𝒂𝒕𝒊𝒐 23,94 33,48 
% ?̇?𝒅/?̇?𝒔𝒆𝒂 / 32,49 
𝑷𝒕 [kW] 1955 2863 
𝑪𝒕 [kWh/m
3] 82 86 
?̇?𝒎𝒊𝒏,𝒄𝒐𝒎𝒑𝒍𝒆𝒕𝒂 [𝐤𝐖] 1876 2398 
Tabella 23: confronto delle grandezze e parametri più significativi tra il processo MSF e il processo MED 
con le migliori performance. 
Si osserva come nel caso MED si abbia una maggior spesa di potenza termica e maggior 
consumo di vapore di processo. Si ricorda che tale vapore assume condizioni termodinamiche 
diverse nei due impianti a causa delle temperature operative: nel MSF si preleva vapore saturo 
a 130°C, mentre nel MED si preleva vapore saturo a 70°C. Nonostante questo il GOR è più 
elevato per l’impianto MED a causa della maggiore portata di acqua distillata prodotta e 
questo comporta anche un consumo termico quasi uguale a quello dell’impianto MSF. La 
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minima potenza per desalinizzare l’acqua salata è maggiore nel caso MED, rispetto a quello 
MSF, come era da attendersi visto anche la maggior percentuale di recovery ratio, ma 
comunque entrambi i valori sono inferiori alla potenza termica calcolata con Aspen, la quale 
tiene in conto della non idealità di tutte le trasformazioni e apparecchiature presenti. Il 
parametro che, però, migliora maggiormente passando da un impianto multiflash ad uno multi 
evaporativo è il recovery ratio, che incrementa del 10%. Quindi si può concludere che, a 
parità delle condizioni di prelievo dell’acqua di mare ed a parità di acqua effettivamente 
trattata, l’impianto MED garantisce maggiori portate di distillato con maggiori efficienze e 
con consumi termici praticamente uguali a quelli MSF. 
Nei capitoli seguenti verranno condotte simulazioni su cicli termodinamici alimentati a solare 
che garantiscono la potenza termica ai due impianti di desalinizzazione scelti, ossia quello 
migliore per il processo MSF e quello migliore per il processo MED. 
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7. Cicli termodinamici simulati 
Simulati singolarmente i processi di desalinizzazione, è stato pensato ad un possibile 
accoppiamento ad un ciclo termodinamico alimentato con tecnologia solare in grado di 
produrre energia elettrica e potenza termica da destinare all’impianto di dissalazione scelto. 
Con questo obiettivo si è scelto di utilizzare un circuito solare con collettori parabolici lineari 
e con l’olio diatermico Therminol VP-1, come fluido termovettore. La scelta dei collettori 
parabolici lineari è dettata dalla necessità di avere temperature elevate nel ciclo in modo da 
poter espandere il fluido in una turbina per produrre energia elettrica e dalla maggiore 
esperienza tecnologica maturata in tutto il mondo, infatti ormai oltre il 90% della potenza a 
concentrazione solare sfrutta questi tipi di collettore. In particolare, per la desalinizzazione 
MED ci sono esperienze di impianti alimentati da cicli termodinamici solari sia con 
concentratori parabolici lineari che con collettori lineari Fresnel [11]- [27]. Per la mancanza di 
maturità tecnologica di quest’ultima soluzione e per la mancanza di un possibile sistema di 
accumulo, i collettori Fresnel non sono stati presi in considerazione. Per la scelta dell’olio 
diatermico si è fatto riferimento al catalogo dell’Eastman e si è scelto quello ritenuto più 
adatto per queste applicazioni con il solare termodinamico e che potesse raggiungere elevate 
temperature senza avere problemi di decomposizione; inoltre tale fluido (il Therminol VP-1) è 
già presente nella letteratura relativa agli impianti con collettori parabolici lineari [28]. 
È stato pensato di simulare il ciclo termodinamico con acqua e con fluido organico. 
Ovviamente le due possibilità prevedono differenze sostanziali nell’architettura del ciclo: 
quello ad acqua avrà un degasatore, mentre con fluido organico questo componente è assente, 
ma può prevedere l’uso di un rigeneratore, le turbine saranno diverse così come le dimensioni 
degli scambiatori e anche le portate circolanti e le potenze elettriche delle pompe. Comunque 
è stato scelto di simulare due tipologie di cicli così diverse per verificare se, con le potenze 
termiche richieste dall’impianto MSF e MED precedentemente calcolate, almeno uno dei due 
impianti risulti accoppiato in modo migliore ad un ciclo organico rispetto al più 
convenzionale ciclo ad acqua. Si osserva infine che le simulazioni effettuate sugli impianti di 
desalinizzazione si riferiscono ad impianti di piccola capacità (si ricorda che nell’impianto 
MSF studiato si producono 6,65 kg/s, mentre per l’impianto MED si producono 9,3 kg/s), 
quindi più adatte a piccole comunità di persone, per cui un eventuale ciclo organico con 
potenza termica inferiore ad un 1MW sarebbe perfettamente inseribile in questo ipotetico 
contesto. Invece, un ciclo ad acqua con potenza elettrica minore di 1MW non sarebbe 
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economicamente conveniente a causa delle elevate dimensioni degli scambiatori di calore, 
rispetto alla taglia modesta dell’impianto. 
7.1. Simulazione ciclo ad acqua accoppiato con MSF 
Si ricorda che l’impianto MSF scelto è quello con 20 stadi in configurazione brine mixer e top 
brine temperature pari a 120°C. 
Gli elementi che caratterizzano il ciclo sono: 
 lo scambiatore olio diatermico/acqua che permette all’acqua di raggiungere la sua 
massima temperatura di ciclo; 
 la turbina in cui è previsto uno spillamento; 
 lo scambiatore che trasferisce il calore all’impianto di desalinizzazione (brine heater); 
 il condensatore; 
 il degasatore; 
 le pompe di circolazione. 
 
Figura 67: schema ciclo ad acqua accoppiato con MSF. 
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La schematizzazione del ciclo effettuata con Aspen è riportata in Figura 68. 
 
Figura 68: schema del ciclo ad acqua accoppiato con MSF simulato su Aspen Hysys. 
Rispetto alle simulazioni precedenti sono stati utilizzati tre elementi nuovi: 
 Heater che, grazie al calore ceduto dall’olio diatermico, porta l’acqua alla sua 
massima temperatura, non sono previste cadute di pressione all’interno 
dell’apparecchio; 
 Cooler, presente due volte: uno permette di cedere il calore all’impianto di 
desalinizzazione (svolge cioè la funzione del brine heater) e l’altro che svolge la 
funzione del condensatore per la portata che continua ad espandersi in turbina, anche 
per questi due elementi si sono prese cadute di pressione nulle; 
 Expander che svolge la funzione di una turbina ed in tutte le simulazioni non sono 
state modificate le impostazioni di default, quindi l’efficienza adiabatica è rimasta del 
75%. 
Poiché non è possibile su Aspen effettuare uno spillamento in turbina, come effettivamente 
avviene negli impianti reali, è stato necessario utilizzare due turbine. La prima espande tutta 
la portata di acqua fino alla pressione e titolo (unitario) richiesta allo scambiatore per il 
processo di dissalazione. Quindi una volta uscita tale portata (punto 3 della Figura 68) è stato 
utilizzato un Tee per separare in due parti il flusso: uno che passa in una seconda turbina per 
espandere completamente fino alla pressione di condensazione e l’altro flusso diviso ancora in 
due parti: una che alimenta il processo MSF ed una che va direttamente al degasatore. 
Quest’ultimo componente è stato simulato come un miscelatore (con un Mixer) in cui 
confluiscono 3 portate: quella che ha alimentato il processo di desalinizzazione, quella spillata 
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e quella in uscita dal condensatore. Infine si osserva come sia presente una pompa che porta 
l’acqua in uscita dal condensatore alla pressione degli altri due flussi presenti prima di entrare 
nel miscelatore. 
Le ipotesi fatte per questo ciclo sono: 
 temperatura massima raggiunta dall’acqua di 370°C, valore raggiungibile con i 
moderni cicli ad acqua accoppiati con collettori parabolici lineari; 
 temperatura d’ingresso nel brine heater, simulato con il Cooler, pari a 130°C e titolo 
unitario; 
 temperatura in uscita dal brine heater di 123°C (come già detto nel capitolo 5); 
 temperatura di condensazione pari a 45°C; 
 sottoraffreddamento della portata in uscita dal degasatore di 3°C; 
 potenza elettrica prodotta netta di 1MW. 
L’ultima condizione è stata impostata in quanto, generalmente, il limite di potenza elettrica 
entro cui si progettano cicli ad acqua è proprio 1 MW, sotto questo valore non conviene 
utilizzare tale fluido, ma si opta per cicli organici, come precedentemente scritto. 
In Tabella 24 si riportano le principali proprietà dei punti del ciclo termodinamico 
?̇? [kg/s] T [°C] P [bar] 𝝆 [kg/m3] h [kJ/kg] 
s 
[kJ/kgK] 
Q 
1 1,701 127,7 42,01 938,8 539,28 1,61 sottoraffreddato 
2 1,701 370 42,01 15,2 3138,4 6,63 surriscaldato 
3 1,701 130 2,703 1,50 2720,1 7,03 1 
4 1,005 130 2,703 1,50 2720,1 7,03 1 
5 0,697 130 2,703 1,50 2720,1 7,03 1 
6 0,697 45 0,095 0,073 2343 7,41 0,9 
7 0,888 123 2,703 940,7 516,6 1,56 sottoraffreddato 
8 0,697 45 0,095 990,17 188,43 0,639 0 
9 1,701 127 2,703 937,37 533,61 1,603 sottoraffreddato 
10 0,697 45,03 2,703 990,27 188,79 0,639 sottoraffreddato 
11 0,888 130 2,703 1,50 2720,1 7,03 1 
12 0,117 130 2,703 1,50 2720,1 7,03 1 
Tabella 24: proprietà termodinamiche dei punti caratterizzanti il ciclo ad acqua accoppiato con MSF. 
In Figura 69 si riporta il grafico relativo allo scambio termico al brine heater, dove l’acqua 
dell’impianto MSF è rappresentata in verde e quella del ciclo in blu. 
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Figura 69: scambio termico al brine heater per il ciclo ad acqua accoppiato con MSF. 
Prima di passare a calcolare tutte le informazioni necessarie riguardanti il ciclo e il campo 
solare si riportano i valori del calore specifico del Therminol VP-1, da cui sono state fatte, di 
volta in volta, le interpolazioni necessarie per calcolare un calore specifico medio all’interno 
dei singoli bilanci. 
T [°C] Cp [kJ/kgK] 
25 1,56 
150 1,91 
250 2,18 
400 2,63 
Tabella 25: valori del calore specifico al variare della temperatura del Therminol VP-1. 
Per tutte le simulazioni svolte anche successivamente si sono fatte due ipotesi allo 
scambiatore olio/acqua: 
 approach point di 15°C; 
 pinch point di 6°C. 
Per quanto riguarda i collettori, sono stati scelti quelli Eurotrough, già utilizzati in 
applicazioni simili [29]- [30], con le seguenti caratteristiche: 
 lunghezza modulo di 12 m; 
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 apertura di 5,76 m; 
 lunghezza del collettore di 100 m; 
 area totale 𝐴𝑐𝑜𝑙𝑙 = 545 𝑚
2; 
 fattore di concentrazione 𝐶 = 82. 
L’equazione dell’efficienza di questi collettori è la seguente: 
𝜂𝑐𝑜𝑙𝑙 = 𝜂0 − 𝑎1(?̅?𝑜𝑙𝑖𝑜 − 𝑇𝑎) − 𝑎2 (
?̅?𝑜𝑙𝑖𝑜 − 𝑇𝑎
𝐼
) − 𝑎3 (
?̅?𝑜𝑙𝑖𝑜 − 𝑇𝑎
𝐼
)
2
 
dove: 
 𝜂0 = 0,75; 
 𝑎1 = 4,5 · 10
−6 °𝐶−1; 
 𝑎2 = 0,039  
𝑊
𝑚2°𝐶
; 
 𝑎3 = 3 · 10
−4 𝑊
2
𝑚2°𝐶2
; 
 ?̅?𝑜𝑙𝑖𝑜 è la temperatura media dell’olio, presa tra l’ingresso nel collettore e l’uscita; 
 𝑇𝑎 è la temperatura ambiente assunta pari a 25°C; 
 𝐼 è l’irraggiamento preso pari a 800 W/m2. 
A questo punto si può definire il profilo di temperatura dell’olio e calcolare l’efficienza dei 
collettori e la loro area richiesta per alimentare il ciclo termodinamico definito. 
Per prima cosa dal bilancio alla sezione evaporatore + surriscaldatore si può calcolare la 
portata di olio circolante nell’impianto: 
?̇?𝐻2𝑂(ℎ𝑠𝑢𝑟𝑟 − ℎ𝑖𝑛𝑖𝑧𝑖𝑜 𝑒𝑣𝑎𝑝) = ?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜𝐶𝑝𝑜𝑙𝑖𝑜(𝑇𝑖𝑛,𝑜𝑙𝑖𝑜 − 𝑇𝑝𝑖𝑛𝑐ℎ,𝑜𝑙𝑖𝑜) 
dove: 
 ℎ𝑠𝑢𝑟𝑟 rappresenta l’entalpia dell’acqua alla sua massima temperatura (punto 2 di 
Figura 68); 
 ℎ𝑖𝑛𝑖𝑧𝑖𝑜 𝑒𝑣𝑎𝑝 rappresenta l’entalpia a titolo nullo alla pressione di evaporazione, 
anch’essa calcolata da Aspen; 
 𝐶𝑝𝑜𝑙𝑖𝑜 è calcolato come media tra le due temperature a cui si porta l’olio nella sezione 
esaminata, in questo caso è pari a 2,4 kJ/kgK; 
 𝑇𝑖𝑛,𝑜𝑙𝑖𝑜 è la temperatura dell’olio in entrata nello scambiatore e calcolata aggiungendo 
il termine approach point (pari a 15°C) alla temperatura massima dell’acqua; 
 𝑇𝑝𝑖𝑛𝑐ℎ,𝑜𝑙𝑖𝑜 è la temperatura dell’olio al pinch point, quindi è dato dalla somma della 
temperatura di evaporazione dell’acqua e del termine pinch point (pari a 6°C). 
Avendo a disposizione tutti i dati si trova: ?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜 = 11,46 𝑘𝑔/𝑠. 
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Adesso si passa ad effettuare il bilancio all’intero scambiatore per trovare la temperatura 
d’ingresso dell’olio nei collettori. 
?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜 = ?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜𝐶𝑝𝑜𝑙𝑖𝑜(𝑇𝑖𝑛,𝑜𝑙𝑖𝑜 − 𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑜𝑙𝑖𝑜) 
dove ?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜 è il flusso energetico che nella Figura 68 su Aspen è stato chiamato Qsol. 
Quindi si trova 𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑜𝑙𝑖𝑜 = 225 °𝐶 e di conseguenza ?̅?𝑜𝑙𝑖𝑜 = 305 °𝐶. 
In Figura 70 si riporta il grafico relativo allo scambio termico tra olio diatermico (in verde) e 
acqua del ciclo (in blu). 
 
Figura 70: scambio termico tra olio diatermico e acqua del ciclo accoppiato con MSF. 
A questo punto sono noti tutti i dati da inserire nella formula per il calcolo del rendimento del 
collettore: 𝜂𝑐𝑜𝑙𝑙 = 0,7351. 
Dalla formula valida per un campo solare: 
𝜂𝑐𝑜𝑙𝑙 =
?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜
𝐴𝐼
 
si ricava l’area necessaria per l’intero campo solare: 
𝐴 =
?̇?𝑜𝑙𝑖𝑜
𝜂𝑐𝑜𝑙𝑙𝐼
 
In questo caso si ha 𝐴 = 7580 𝑚2 e da questa si possono calcolare il numero dei collettori 
richiesti: 
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𝑛𝑐𝑜𝑙𝑙 =
𝐴
𝐴𝑐𝑜𝑙𝑙
=
7580
545
= 13,9~14 
Infine, per calcolare il rendimento di secondo principio del ciclo bisogna conoscere l’exergia 
del Sole definita come: 
𝐸𝑥𝑠𝑢𝑛 = 𝐼𝐴 [1 +
1
3
(
𝑇𝑎
𝑇𝑠𝑢𝑛
)
4
−
4
3
(
𝑇𝑎
𝑇𝑠𝑢𝑛
)] 
dove la temperatura del Sole è assunta pari a 5777 K, per cui il fattore energetico tra parentesi 
quadre assume il valore di 0,93. 
𝐸𝑥𝑠𝑢𝑛 =
(800 
𝑊
𝑚2
· 7580 𝑚2 · 0,93)
1000
= 5639 𝑘𝑊 
Si ricorda che in questi cicli si hanno due effetti utili: la produzione di energia elettrica ?̇?𝑒𝑙 
(presa come potenza in uscita dalla turbina, sottratta della potenza spesa dalle pompe) e la 
potenza termica ?̇?𝑑𝑒𝑠𝑎𝑙 richiesta dall’impianto di desalinizzazione. Di conseguenza i 
parametri di efficienza con cui si valutano questi cicli sono: 
 il coefficiente di utilizzazione di energia primaria: 
𝑈 =
?̇?𝑒𝑙 + ?̇?𝑑𝑒𝑠𝑎𝑙
𝐴𝐼
 
 il coefficiente di utilizzazione elettrica di energia primaria: 
 𝑈𝑒 =
?̇?𝑒𝑙
𝐴𝐼
 
 il coefficiente di utilizzazione termica di energia primaria: 
 𝑈𝑡 =
?̇?𝑑𝑒𝑠𝑎𝑙
𝐴𝐼
 
 il rendimento exergetico o di secondo principio: 
𝜓 =
?̇?𝑒𝑙 + ?̇?𝑑𝑒𝑠𝑎𝑙 (1 −
𝑇𝑎
𝑇𝑟
)
𝐸𝑥𝑠𝑢𝑛
 
Dove ?̇?𝑑𝑒𝑠𝑎𝑙 (1 −
𝑇𝑎
𝑇𝑟
) è l’exergia termica associata al trasferimento di calore verso l’impianto 
di desalinizzazione e 𝑇𝑟 è la temperatura a cui viene ceduto il calore, per cui è calcolata, in 
riferimento alla Figura 68 come: 
𝑇𝑟 =
ℎ7 − ℎ11
𝑠7 − 𝑠11
 
Di seguito si riporta una tabella riassuntiva dei principali parametri e variabili di interesse del 
ciclo e del campo solare e dei valori dei coefficienti di efficienza caratterizzati questi impianti 
cogenerativi. 
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?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 4457 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 1955 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 1010 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 10 kW 
?̇?𝒆𝒍 1000 kW 
?̇?𝑯𝟐𝑶 1,701 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 225°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 385°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 11,60 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7351 
𝑨 7580 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 14 
𝑼 0,4873 
𝑼𝒆 0,1649 
 𝑼𝒕 0,3224 
𝝍 0,2676 
Tabella 26: variabili e parametri principali del campo solare e ciclo ad acqua accoppiato con MSF. 
7.1.1. Simulazioni al variare della pressione di evaporazione e della temperatura di 
surriscaldamento per il ciclo ad acqua accoppiato con MSF 
Studiato il ciclo termodinamico in una determinata condizione operativa, sono stati fatti 
variare due parametri che influenzano notevolmente le efficienze e le grandezze di interesse: 
la pressione di evaporazione e la temperatura di surriscaldamento. La prima è stata fatta 
variare in un range di 30-50 bar, valori tipici per i cicli solari termodinamici, mentre la 
seconda è stata fatta variare tra 350°C e 380°C, dove il limite superiore è dettato dalla 
necessità che l’olio diatermico non superi i 400°C (infatti si ricorda che l’approach point 
preso è di 15°C) affinché non si decomponga e le sue principali proprietà diventino instabili. 
In questa fase si sono andati a studiare tre parametri caratterizzanti il ciclo: 
 il rendimento exergetico 𝜓; 
 il rapporto tra volume di acqua dissalata in un anno e l’area del campo solare richiesta 
𝑉𝑑
𝐴
, espresso in m3/m2; 
7. Cicli termodinamici simulati 
97 
 
 il rapporto tra energia elettrica prodotta in un anno e l’area del campo solare richiesta 
𝐸𝑒𝑙
𝐴
, espresso in kWh/m2. 
Il volume di acqua dissalata e l’energia elettrica prodotta in un anno si riferiscono a cicli 
termodinamici alimentati a solo solare, senza integrazione di combustibile ausiliario. Di 
conseguenza la portata volumetrica di acqua dissalata e la potenza elettrica, nelle varie 
condizioni, sono state moltiplicate per le ore di funzionamento, ossia le ore nel corso di un 
anno in cui si suppone che l’impianto lavori nelle condizioni nominali. Per determinare questa 
grandezza si è fatto riferimento alla DNI (Direct Normal Irradiance) tipica delle zone del 
Nord Africa che si affacciano sul Mar Mediterraneo, il cui valore è 2000 
𝑘𝑊ℎ
𝑚2𝑦
 [11]. 
Dividendo quest’ultimo per la radiazione di progetto dell’impianto studiato di 800 
𝑊
𝑚2
, si è 
trovato che le ore di funzionamento del ciclo accoppiato con l’impianto MSF sono 2500. 
Nelle figure seguenti si riportano gli andamenti dei tre parametri studiati. 
 
Figura 71: andamento rendimento exergetico per il ciclo ad acqua accoppiato con MSF. 
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Figura 72: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo ad acqua 
accoppiato con MSF. 
 
Figura 73: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo ad acqua 
accoppiato con MSF. 
Si osserva come i tre parametri siano crescenti con la pressione di evaporazione e, fissata 
questa, aumentino all’aumentare della temperatura di surriscaldamento. Ciò avviene perché, 
all’aumentare di queste due variabili diminuisce l’area del campo solare poiché diminuisce la 
portata di olio diatermico necessaria ad alimentare lo scambiatore con l’acqua del ciclo. 
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Quindi, per ottimizzare l’accoppiamento tra ciclo solare e impianto MSF, è opportuno 
spingersi verso i limiti tecnologici per pressione di evaporazione e temperatura di 
surriscaldamento, rispettando il vincolo sopra citato riguardante la massima temperatura 
dell’olio diatermico. 
7.2. Simulazione ciclo ad acqua accoppiato con MED 
In questo caso, poiché il livello di temperatura a cui è richiesta l’energia termica è molto 
basso, ossia 70°C, la portata di acqua viene spillata solo in piccola parte per finire al 
degasatore, mentre l’altra continua ad espandersi in turbina per poi finire tutta nello 
scambiatore con l’impianto MED. Così facendo la portata di acqua viene vincolata alla 
richiesta termica dell’impianto di dissalazione e non la si può più scegliere arbitrariamente in 
modo da avere una determinata potenza elettrica in uscita, come è stato possibile fare nel caso 
precedente. Quindi se nel caso di accoppiamento con MSF era presente anche un vero e 
proprio condensatore, che condensava la portata non circolante nel brine heater, qui tale 
componente è assente e completamente sostituito proprio dal brine heater. 
 
Figura 74: schema ciclo ad acqua accoppiato con MED. 
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La schematizzazione effettuata su Aspen è la seguente: 
 
Figura 75: schema del ciclo ad acqua accoppiato con MED simulato su Aspen Hysys. 
In questo caso la temperatura di condensazione non è di 45°C come nel ciclo precedente, ma 
di 67°C, in quanto l’acqua esce dal Cooler a questa temperatura. A parte il diverso livello 
termico a cui si cede calore all’impianto MED, le altre ipotesi sulla massima temperatura 
raggiunta dal ciclo di 370°C e il sottoraffreddamento di 3°C della portata in uscita al 
degasatore continuano a valere. 
In Tabella 27 si riportano le principali proprietà dei punti del ciclo termodinamico 
?̇? [kg/s] T [°C] P [bar] 𝝆 [kg/m3] h [kJ/kg] 
s 
[kJ/kgK] 
Q 
1 1,484 177,7 42,01 891,57 754,59 2,11 sottoraffreddato 
2 1,484 370 42,01 15,2 3138,4 6,63 surriscaldato 
3 1,484 227,9 10 4,52 2893,6 6,83 surriscaldato 
4 1,219 227,9 10 4,52 2893,6 6,83 surriscaldato 
5 0,265 227,9 10 4,52 2893,6 6,83 surriscaldato 
6 1,219 70 0,31 0,20 2626,1 7,75 1 
7 1,219 67 0,31 979,42 280,5 0,92 sottoraffreddato 
8 1,219 67,12 10 979,78 281,80 0,92 sottoraffreddato 
9 1,484 177 10 890,23 749,86 2,11 sottoraffreddato 
Tabella 27: proprietà termodinamiche dei punti caratterizzanti il ciclo ad acqua accoppiato con MED. 
In Figura 76 si riporta il grafico relativo allo scambio termico tra acqua del ciclo (in verde) e 
acqua dell’impianto di desalinizzazione (in blu). 
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Figura 76: scambio termico tra acqua del ciclo termodinamico e acqua dell'impianto MED. 
In Figura 77 si riporta il grafico relativo allo scambio termico tra olio diatermico (in verde) e 
acqua del ciclo (in blu). 
 
Figura 77: scambio termico tra olio diatermico e acqua del ciclo accoppiato con MED. 
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Il procedimento seguito per calcolare le grandezze di interesse è lo stesso di quello al 
paragrafo precedente, per cui si riportano direttamente i risultati: 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 3569 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 2863 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 715 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 9 kW 
?̇?𝒆𝒍 706 kW 
?̇?𝑯𝟐𝑶 1,484 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 238°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 385°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 10,12 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7347 
𝑨 6073 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 12 
𝑼 0,7347 
𝑼𝒆 0,1454 
 𝑼𝒕 0,5893 
𝝍 0,2398 
Tabella 28: variabili e parametri principali del campo solare e ciclo ad acqua accoppiato con MED. 
Si osserva subito che, come anticipato, con questa configurazione non è possibile scegliere 
arbitrariamente la portata da far circolare nell’impianto. Infatti questa è vincolata dalla 
potenza termica e dalla differenza di entalpia precedentemente calcolati per il processo MED. 
Quindi con una utenza termica che richiede 2863 kW, il ciclo termodinamico ad acqua 
produce una potenza elettrica di 706 kW. Tale potenza elettrica è incompatibile con un ciclo 
ad acqua, in quanto comporterebbe dimensioni dell’impianto enormi rispetto alla piccola 
taglia dell’impianto. Il ciclo ad acqua accoppiato con MED necessita di minor potenza 
termica ceduta dall’olio in quanto l’acqua esce dal degasatore a più alta temperatura rispetto 
al ciclo accoppiato con MSF. Ciò comporta una minor area del campo solare per soddisfare 
un’esigenza termica maggiore (infatti il rendimento dei collettori è molto simile nei due casi). 
Poiché il ciclo accoppiato con MED soddisfa una maggior potenza termica (anche se produce 
il 70% dell’energia elettrica del ciclo accoppiato con MSF), questo porta ad avere un maggior 
valore del coefficiente di utilizzazione di energia primaria. Viceversa, andando a vedere il 
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fattore exergetico, ossia il livello termico a cui viene ceduta l’energia termica, si osserva che il 
rendimento exergetico più alto si ha per il ciclo accoppiato all’impianto multiflash poiché la 
temperatura a cui si cede il calore è maggiore rispetto al caso del ciclo accoppiato all’impianto 
multi evaporativo. 
Quindi, prelevando dal mare la stessa quantità di acqua salata (cioè 27,78 kg/s) e 
convertendola in un processo MSF e in un processo MED si ha che: 
 l’accoppiamento ciclo ad acqua/processo MSF studiato è realizzabile in quanto si può 
dimensionare l’impianto per una qualsiasi potenza elettrica e spillare la portata 
necessaria al livello termico richiesto dall’utenza, nonostante questo porti a minori 
valori di 𝑈 e maggiori valori per l’area del campo solare; 
 utilizzando il calore di condensazione per alimentare il processo MED, si ottengono 
piccole potenze elettriche che risultano essere non convenienti con l’utilizzo di vapore 
come fluido di lavoro, di conseguenza, la scelta migliore sembra ricadere su un ciclo 
organico, al fine di raggiungere anche valori più elevati di 𝜓. 
7.2.1. Simulazioni al variare della pressione di evaporazione e della temperatura di 
surriscaldamento per il ciclo ad acqua accoppiato con MED 
Come fatto nel paragrafo 7.1.1 e utilizzando le stesse ipotesi, si riportano gli andamenti del 
rendimento exergetico, della produzione di acqua distillata per area di collettore e dell’energia 
elettrica prodotta per area di collettore. 
 
Figura 78: andamento rendimento exergetico per il ciclo ad acqua accoppiato con MED. 
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Figura 79: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo ad acqua 
accoppiato con MED. 
 
Figura 80: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo ad acqua 
accoppiato con MED. 
A differenza del ciclo accoppiato con MSF, in questo caso i rendimenti exergetici migliori si 
hanno verso basse pressioni di evaporazione e, come visto precedentemente, verso 
temperature più alte. Questo andamento si rispecchia anche nei valori di energia elettrica 
prodotta per area di collettori. Inoltre i due parametri assumono valori più bassi rispetto al 
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ciclo accoppiato con MSF, in quanto quest’ultimo ha una potenza elettrica prodotta di 1MW 
(contro la potenza elettrica intorno a 700 kW prodotta dal ciclo ad acqua accoppiato con 
MED) ed exergia termica ceduta all’impianto di desalinizzazione maggiore poiché sono 
maggiori le temperature a cui viene ceduta la potenza termica. Invece, il parametro 
𝑉𝑑
𝐴
 assume 
valori maggiori per alte pressione di evaporazione e basse temperature di surriscaldamento, 
ossia la situazione opposta rispetto agli andamenti degli altri due parametri. Infine si nota 
come questo parametro sia l’unico che assume valori più grandi rispetto al ciclo precedente a 
causa della maggior quantità di acqua dissalata che si può produrre, a parità di quantità di 
acqua trattata, con un impianto MED rispetto ad uno MSF, e delle minori aree per il campo 
solare necessarie. 
7.3. Simulazioni cicli organici 
La scelta dei fluidi organici provati è stata dettata dalla necessità di avere temperature in 
ingresso in turbina elevate, cioè maggiori di 300°C. In base alle caratteristiche dei fluidi 
organici presenti sul mercato e considerando alcuni risultati presenti in letteratura relativi 
all’accoppiamento ciclo ORC con collettori parabolici lineari [31], sono stati esaminati 
quattro tipologie di fluido: toluene, MDM (octamethyltrisiloxane), MD2M 
(decamethyltetrasiloxane) e ethylbenzene. 
Si osserva che i fluidi silossani, con denominazione MM, MDM, MD2M…sono fluidi ad alta 
temperatura critica e adatti per fonti termiche ad elevata temperatura (250-350°C), come è 
richiesto in queste simulazioni. Essi hanno bassa tossicità ed infiammabilità, un’alta massa 
molecolare e sono stabili alle alte temperature. Sono spesso disponibili come miscele 
piuttosto che come fluidi puri (dove la condensazione e l’evaporazione non sono isoterme e 
mostrano un certo “glide”). Invece il toluene e l’ethylbenzene sono idrocarburi con buone 
proprietà termodinamiche, maggiori problemi di infiammabilità, ma comunque adatti per 
applicazioni ad elevate temperature. 
Le principali caratteristiche dei quattro fluidi esaminati sono visibili in Tabella 29. 
Pc [bar] Tc [°C] Peso molecolare [kg/kmol] 
Toluene 41,06 318,6 92,14 
MDM 14,4 290,9 236,53 
MD2M 12,2 326,2 310,69 
Ethylbenzene 36,1 344 106 
Tabella 29: principali caratteristiche dei 4 fluidi organici esaminati. 
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Figura 81: grafico T-s per il toluene. 
 
Figura 82: grafico T-s per l'MDM. 
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Figura 83: grafico T-s per l'MD2M. 
 
Figura 84: grafico T-s per l'ethylbenzene. 
Al di là delle varie architetture di ciclo provate, per tutte le simulazioni con questi cicli 
organici si sono seguite le seguenti indicazioni: 
 temperatura di evaporazione inferiore di 15°C rispetto alla temperatura critica del 
fluido studiato, quindi si definisce automaticamente anche la pressione di 
evaporazione; 
 surriscaldamento di 30°C; 
 dove presente, condensatore operante a 45°C. 
Inoltre, poiché nello studio degli impianti di desalinizzazione era stato simulato il brine heater 
come scambiatore acqua salata/acqua, in tutte le simulazioni con ciclo organico è stato creato 
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un apposito file Aspen dove è stato simulato di nuovo il brine heater, con acqua salata e fluido 
organico come fluidi circolanti con i rispettivi modelli. In questo modo è stato possibile 
imporre un adeguato pinch point, per rendere più verosimile lo scambio termico. 
Infine dalla sezione Properties della schermata principale di Aspen a Fluid Packages è stato 
scelto il modello RefProp, valido per tutti e quattro i fluidi. 
7.3.1. Simulazione cicli organici con MSF 
Gli schemi d’impianto simulati per le quattro tipologie di fluidi organici scelti sono i seguenti: 
 ciclo a condensazione: la portata di fluido in uscita dalla turbina viene raffreddata e 
interamente condensata nello scambiatore dell’impianto di desalinizzazione, quindi è 
assente il comune condensatore di questi impianti. 
 
Figura 85: schema ciclo organico a condensazione accoppiato con MSF. 
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Figura 86: schema del ciclo organico a condensazione accoppiato con MSF simulato su Aspen Hysys. 
Toluene MDM MD2M Ethylbenzene 
Peva [bar] 34,27 11,29 9,63 30,09 
Teva [°C] 303,6 275,9 311,2 329 
Pcond [bar] 1,5 0,45 0,12 0,72 
Tcond [°C] 124 124 124 124 
T2 [°C] 333,6 305,9 341,2 359 
T3 [°C] 248,3 271 304,2 277,7 
Tabella 30: temperature e pressioni presenti nei cicli organici a condensazione, per i 4 fluidi esaminati, 
accoppiati con MSF. 
 ciclo con rigenerazione: è l’evoluzione del ciclo precedente, in cui la portata in uscita 
dalla turbina, prima di entrare nello scambiatore con l’acqua salata, passa attraverso un 
rigeneratore, simulato come un semplice scambiatore di calore. In questo scambiatore, 
poiché avviene uno scambio di calore sensibile tra le due portate, è stato fissato un 
pinch point di 10°C. 
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Figura 87: schema ciclo organico con rigenerazione accoppiato con MSF. 
 
Figura 88: schema del ciclo organico con rigenerazione accoppiato con MSF simulato su Aspen Hysys. 
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Toluene MDM MD2M Ethylbenzene 
Peva [bar] 34,27 11,29 9,63 30,09 
Teva [°C] 303,6 275,9 311,2 329 
Pcond [bar] 1,5 0,45 0,12 0,72 
Tcond [°C] 124 124 124 124 
T2 [°C] 333,6 305,9 341,2 359 
T3 [°C] 249,8 272,8 305,4 279,2 
T4 [°C] 140 135 140 150 
T5 [°C] 214,3°C 242,3 269,9 233,3 
Tabella 31: temperature e pressioni presenti nei cicli organici con rigeneratore, per i 4 fluidi esaminati, 
accoppiati con MSF. 
 ciclo con trasferimento di calore sensibile: si ha cioè calore sensibile e non più latente, 
come precedentemente simulato, che diventa l’effetto utile per l’impianto di 
desalinizzazione. Il fluido quindi si raffredda fino ad una temperatura compatibile con 
lo scambiatore brine heater e poi finisce di raffreddarsi e di condensare in un vero e 
proprio condensatore operante a 45°C, come scritto nelle ipotesi. Anche in questo 
caso, fissata la potenza termica dell’impianto di dissalazione e fissata la differenza di 
entalpia al brine heater, Aspen trova in automatico la portata circolante nell’impianto. 
In queste simulazioni, poiché al brine heater la portata di fluido organico scambia 
calore sensibile con l’acqua salata, come criterio è stato scelto un pinch point di 10°C. 
Questa configurazione potrebbe essere facilmente implementata in impianti ORC, già 
esistenti, in cui si voglia aggiungere un’utenza termica come il processo di 
dissalazione MSF o MED. 
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Figura 89: schema ciclo organico con trasferimento di calore sensibile accoppiato con MSF. 
 
Figura 90: schema del ciclo organico con trasferimento di calore sensibile accoppiato con MSF simulato su 
Aspen Hysys. 
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Toluene MDM MD2M Ethylbenzene 
Peva [bar] 34,27 11,29 9,63 30,09 
Teva [°C] 303,6 275,9 311,2 329 
Pcond [bar] 0,099 0,017 0,0023 0,037 
Tcond [°C] 45 45 45 45 
T2 [°C] 333,6 305,9 341,2 359 
T3 [°C] 201,7 249,8 282,8 235,5 
T4 [°C] 120,6 120,6 120,6 120,6 
Tabella 32: temperature e pressioni presenti nei cicli organici con trasferimento di calore sensibile, per i 4 
fluidi esaminati, accoppiati con MSF. 
Per tutte le simulazioni è stato utilizzato l’elemento Set per avere la stessa pressione di 
evaporazione (trovata con il flusso materiale indicato con “inizio evap”) anche nel flusso 
materiale 2. In questo modo variando la temperatura e il titolo del flusso “inizio evap”, esso 
assume un valore di pressione che viene riportata anche nel punto 2. 
Anche per questi cicli vengono calcolate le stesse grandezze del paragrafo precedente: 
Toluene 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 2292 kW 2457 kW 12050 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 1955 kW 1955 kW 1955 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 357 kW 532 kW 2764 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 20 kW 30 kW 79 kW 
?̇?𝒆𝒍 337 kW 502 kW 2685 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 3,41 kg/s 5,22 kg/s 14,71 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 212°C 256,2°C 192,3°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 348,6°C 348,6°C 348,6°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 7,98 kg/s 12,2 kg/s 34,41 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7364 0,7352 0,7369 
𝑨 3891 m2 4178 m2 20430 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 8 8 38 
𝑼 0,7364 0,7352 0,2838 
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𝑼𝒆 0,1084 0,1503 0,1642 
 𝑼𝒕 0,628 0,5849 0,1196 
𝝍 0,3091 0,3201 0,2169 
Tabella 33: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti il toluene, 
accoppiati con MSF. 
MDM 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 2141 kW 2390 kW 5277 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 1955 kW 1955 kW 1955 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 195 kW 456 kW 730 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 9 kW 22 kW 16 kW 
?̇?𝒆𝒍 184 kW 434 kW 714 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 4,36 kg/s 10,65 kg/s 8,29 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 170,5°C 255,5°C 117,6°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 320,9°C 320,9°C 320,9°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 6,56 kg/s 16,03 kg/s 12,48 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7382 0,736 0,7396 
𝑨 3625 m2 4059 m2 8918 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 7 8 17 
𝑼 0,7382 0,736 0,3742 
𝑼𝒆 0,064 0,1339 0,1002 
 𝑼𝒕 0,6742 0,6021 0,2740 
𝝍 0,2989 0,3060 0,2102 
Tabella 34: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti l’MDM, 
accoppiati con MSF. 
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MD2M 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 2150 kW 2459 kW 4568 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 1955 kW 1955 kW 1955 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 202 kW 522 kW 631 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 7 kW 19 kW 11 kW 
?̇?𝒆𝒍 195 kW 503 kW 620 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 4,04 kg/s 10,9 kg/s 6,89 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 175°C 284°C 127,5°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 356,2°C 356,2°C 356,2°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 5,35 kg/s 14,5 kg/s 9,12 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7372 0,7342 0,7384 
𝑨 3646 m2 4186 m2 7732 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 7 8 15 
𝑼 0,7372 0,7342 0,4164 
𝑼𝒆 0,067 0,1505 0,1003 
 𝑼𝒕 0,67 0,5838 0,316 
𝝍 0,3144 0,3196 0,2336 
Tabella 35: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti l’MD2M, 
accoppiati con MSF. 
Ethylbenzene 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 2298 kW 2506 kW 8555 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 1955 kW 1955 kW 1955 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 358 kW 576 kW 1921 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 16 kW 26 kW 45 kW 
?̇?𝒆𝒍 342 kW 550 kW 1876 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 3,07 kg/s 5,07 kg/s 9,54 kg/s 
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𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 231,7°C 283°C 200,8°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 374°C 374°C 374°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 6,9 kg/s 11,4 kg/s 21,47 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7352 0,7338 0,736 
𝑨 3907 m2 4268 m2 14530 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 8 8 27 
𝑼 0,7352 0,7338 0,3296 
𝑼𝒆 0,1097 0,1613 0,1614 
 𝑼𝒕 0,6255 0,5725 0,1682 
𝝍 0,3198 0,3285 0,2348 
Tabella 36: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti 
l’ethylbenzene, accoppiati con MSF. 
 
Figura 91: andamento potenza elettrica per i tre cicli studiati accoppiati con MSF per i 4 fluidi organici 
scelti. 
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Figura 92: andamento area totale del campo solare per i tre cicli studiati accoppiati con MSF per i 4 fluidi 
organici scelti. 
 
Figura 93: andamento portata fluido per i tre cicli studiati accoppiati con MSF per i 4 fluidi organici 
scelti. 
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Figura 94: andamento portata olio per i tre cicli studiati accoppiati con MSF per i 4 fluidi organici scelti. 
 
Figura 95: andamento coefficiente di utilizzazione globale di energia primaria per i tre cicli studiati 
accoppiati con MSF per i 4 fluidi organici scelti. 
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Figura 96: andamento rendimento exergetico per i tre cicli studiati accoppiati con MSF per i 4 fluidi 
organici scelti. 
Come era da aspettarsi, utilizzando un fluido organico la percentuale di potenza elettrica 
richiesta dalla pompa è maggiore rispetto al caso del ciclo con acqua (mentre prima era 
dell’1% rispetto alla potenza in uscita dalla turbina, adesso varia dal 2% al 5%) a causa del 
maggiore volume specifico allo stato liquido del toluene, MDM, MD2M ed Ethylbenzene e 
delle maggiori portate circolanti rispetto all’acqua. 
Per il ciclo a condensazione si hanno valori di portate, di potenza elettrica e di area del campo 
solare minori rispetto agli altri casi. In particolare, a causa del maggior salto entalpico in 
turbina dovuto a valori diversi di pressioni e temperature massime e di condensazione, il 
toluene e l’ethylbenzene presentano più basse portate rispetto agli altri due fluidi silossani. 
Quest’ultimi hanno minori potenze elettriche prodotte a fronte di aree del campo leggermente 
meno estese (infatti per il toluene e l’ethylbenzene servirebbero solo un collettore in più). 
Inoltre, anche osservando il rendimento exergetico, si nota come per questi cicli sia più 
appropriato evitare di utilizzare l’MDM e l’MD2M. Andamenti analoghi si ottengono 
utilizzando il ciclo con rigeneratore. In questo caso, però, il calore ceduto all’impianto di 
desalinizzazione ha un minor contributo di calore sensibile poiché una parte viene recuperata 
nel rigeneratore. Di conseguenza le portate circolanti sono maggiori e anche le potenze 
elettriche prodotte. Quindi con un’area del campo solare più grande del 10-15% (a seconda 
del fluido), si ottiene la solita portata di acqua desalinizzata, con una potenza elettrica 
maggiore rispetto al ciclo a condensazione del 50% per il toluene, del 135% per l’MDM, del 
160% per l’MD2M e del 60% per l’ethylbenzene. Come conseguenza dell’architettura del 
ciclo, anche il rendimento exergetico è superiore, seppur di poco, rispetto a quello del ciclo a 
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condensazione. Questo si ha poiché, nonostante la temperatura a cui si cede calore sia 
leggermente più bassa rispetto al ciclo a condensazione, le potenze elettriche sono 
sensibilmente maggiori. Inoltre si osserva che l’area del campo solare è influenzata da due 
grandezze con effetti opposti: la temperatura in ingresso allo scambiatore con l’olio e la 
portata di acqua. La prima, a causa della rigenerazione,è più elevata rispetto al ciclo 
precedente e porterebbe minori richieste di input energetico dal campo solare, che però è 
maggiore poiché le portate di acqua sono il doppio per i fluidi silossani e quasi il doppio per 
gli altri due fluidi. 
Passando ad analizzare il ciclo con trasferimento di calore sensibile, poiché il punto 3 in 
uscita dalla turbina è alla pressione di condensazione, a seconda del fluido scelto esso ha 
temperature diverse. Come visibile in Tabella 32, i due fluidi silossani hanno maggiori 
temperature di uscita dalla turbina, quindi, considerando che la temperatura in uscita dal brine 
heater è uguale per tutti i fluidi, essi permettono differenze di entalpia specifica più grandi. 
Questo, poiché la richiesta termica dell’impianto MSF è fissata, porta ad avere minori portate 
circolanti per questi fluidi. La situazione opposta si ha con il toluene che ha temperatura in 
uscita dalla turbina più bassa e di conseguenza ha bisogno di una maggior portata. 
Analogamente questa situazione si presenta sulla portata di olio diatermico che, come fatto 
vedere precedentemente, è direttamente correlata alla portata del fluido organico. Per quanto 
appena scritto, una maggior portata di toluene ed un maggior salto entalpico in turbina, 
permette a questo fluido di raggiungere maggiori potenze elettriche in uscita, seguito in ordine 
dall’ethylbenzene, l’MDM e l’MD2M. C’è da precisare che in questi impianti cogenerativi, 
sia con ciclo ad acqua che con ciclo organico, il primo effetto utile è il calore necessario per 
avviare e mantenere attivo il relativo processo di desalinizzazione. Quindi, con queste 
simulazioni per il ciclo con trasferimento di calore sensibile si è trovato che, utilizzando il 
toluene, con maggiori portate nel ciclo e nell’impianto solare, si possono ottenere potenze 
maggiori di 2,5 MW. Ciò rende il parco solare abbastanza esteso, servono infatti poco più di 
due ettari per l’installazione dei collettori parabolici lineari. Mentre con il fluido MD2M, con 
una potenza elettrica più piccola di 4 volte del toluene, si arriva ad un’estensione del terreno 
2,64 volte più piccola. Una situazione intermedia si ha con il MDM e l’ethylbenzene: il primo 
ha risultati simili all’MD2M, mentre il secondo li ha più simili al toluene. Inoltre si osserva 
che, dal punto di vista del primo principio della termodinamica, i due fluidi silossani hanno 
maggiori valori del coefficiente di utilizzazione dell’energia primaria, mentre il toluene è 
quello con efficienza minore. Queste differenze sono maggiormente evidenti nel coefficiente 
di utilizzazione termica di energia primaria perché il valore di potenza termica ceduta come 
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effetto utile è lo stesso per le 4 simulazioni, così come il valore dell’irraggiamento, ma per i 
fluidi silossani si ha una minore area totale dei collettori e ciò incrementa il valore di tale 
coefficiente rispetto agli altri due fluidi. La situazione cambia leggermente guardando il 
rendimento di secondo principio. Infatti esso considera anche a che temperatura si cede il 
calore all’impianto di desalinizzazione, per cui si trova che i valori maggiori si hanno per 
l’ethylbenzene e per l’MD2M. Comunque, sia il coefficiente di utilizzazione dell’energia 
primaria che il rendimento di secondo principio hanno valori maggiori nel caso di ciclo ad 
acqua e questo viene raggiunto con aree totali dei collettori minori rispetto a quelle trovate 
con queste 4 simulazioni, portate di olio paragonabili a quelle del MD2M (che ha i valori più 
bassi di portata) e con una portata di acqua circolante nel ciclo di soli 1,701 kg/s. Il ciclo con 
trasferimento di calore sensibile accoppiato ad un impianto MSF è quello che garantisce 
maggiori potenze elettriche, soprattutto per il toluene e l’ethylbenzene,ma le aree del campo 
solare diventano veramente estese per un impianto che produce una quantità di acqua dissalata 
di soli 6,65 kg/s. Il tutto è raggiunto con rendimenti exergetici minori rispetto agli altri due 
cicli. Per cui la scelta sull’architettura di ciclo migliore per il caso esaminato ricade sul ciclo a 
condensazione o su quello con rigeneratore con toluene o ethylbenzene, mentre per un 
eventuale ciclo con trasferimento di calore sensibile sarebbe più appropriato usare l’MD2M o 
l’MM. Infine si possono fare le ultime considerazioni per la scelta del ciclo migliore da 
accoppiare ad un impianto MSF che sia in grado di trattare 27,78 kg/s d’acqua salata: 
 se non è presente una rete elettrica o se la produzione di energia elettrica non è 
prioritaria per l’impianto, non è conveniente scegliere un ciclo ad acqua che impone 
almeno una potenza elettrica di 1MW. Conviene allora pensare ad un ciclo organico 
con o senza rigeneratore, in particolare con un fluido silossano in grado di produrre 
una potenza elettrica sotto il MW con un’area richiesta per l’installazione dei collettori 
minore di un ettaro; 
 se è presente una rete elettrica o se è necessaria anche una discreta potenza elettrica si 
può progettare un ciclo ad acqua (con portate quindi maggiori di quelle simulate) di 
dimensioni notevoli privilegiando appunto l’utenza elettrica rispetto alla più modesta 
utenza termica (infatti gli impianti di dissalazione simulati sono adatti a piccole 
comunità di persone e non per soddisfare le richieste di una città o di una metropoli); 
 se la scelta ricade su un ciclo organico per avere un impianto di dimensioni più 
contenute in conformità con l’utenza termica, allora la scelta è dettata dalla possibilità 
di avere un campo solare più o meno esteso. Se è disponibile una vasta area, è 
preferibile utilizzare il toluene o l’ethylbenzene, in configurazione ciclo a 
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condensazione o con rigeneratore, che producono anche maggiori potenze elettrica; 
altrimenti, scegliendo uno dei due fluidi silossani, oltre ad avere una ridotta potenza 
elettrica in uscita, si possono ridurre anche la dimensione del campo solare. 
7.3.2. Simulazione cicli organici con MED 
Avendo già osservato che l’accoppiamento del ciclo ad acqua con l’impianto MED non è 
conveniente a causa della modesta taglia dell’impianto di desalinizzazione, sono stati simulate 
le 3 diverse tipologie di cicli al fine di determinare il ciclo e il fluido più adatto. Come fatto 
precedentemente, in tutti i cicli provati parallelamente è stato simulato, in un secondo file 
Aspen, lo scambio termico tra fluido organico e acqua salata ed è stato impostato un pinch 
point allo scambiatore di 5°C. Nelle tabelle seguenti si riportano i principali risultati. 
Toluene 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 3559 kW 3941 kW 11530 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 2863 kW 2863 kW 2863 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 722 kW 1117 kW 2647 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 26 kW 39 kW 76 kW 
?̇?𝒆𝒍 696 kW 1078 kW 2571 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 4,606 kg/s 7,129 kg/s 14,08 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 201,8°C 246,3°C 192,3°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 348,6°C 348,6°C 348,6°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 10,77 kg/s 16,68 kg/s 32,94 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7366 0,7355 0,7369 
𝑨 6040 m2 6698 m2 19560 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 12 13 36 
𝑼 0,7366 0,7355 0,3472 
𝑼𝒆 0,1441 0,2011 0,1642 
 𝑼𝒕 0,5926 0,5343 0,1829 
𝝍 0,2764 0,2926 0,2299 
Tabella 37: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti il toluene, 
accoppiati con MED. 
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MDM 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 3242 kW 3834 kW 5774 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 2863 kW 2863 kW 2863 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 390 kW 999 kW 799 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 11 kW 27 kW 17 kW 
?̇?𝒆𝒍 379 kW 972 kW 782 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 5,509 kg/s 14,11 kg/s 9,073 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 138,2°C 239,2°C 117,6°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 320,9°C 320,9°C 320,9°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 8,293 kg/s 21,24 kg/s 13,66 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7391 0,7364 0,7396 
𝑨 5484 m2 6509 m2 9759 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 11 12 18 
𝑼 0,7391 0,7364 0,4669 
𝑼𝒆 0,0865 0,1865 0,1002 
 𝑼𝒕 0,6526 0,5498 0,3667 
𝝍 0,2679 0,2795 0,2292 
Tabella 38: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti l’MDM, 
accoppiati con MED. 
MD2M 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 3247 kW 3991 kW 5297 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 2863 kW 2863 kW 2863 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 393 kW 1153 kW 732 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 8 kW 25 kW 12 kW 
?̇?𝒆𝒍 385 kW 1128 kW 720 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 5,240 kg/s 15,38 kg/s 7,985 kg/s 
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𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 145,4°C 271°C 127,5°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 356,2°C 356,2°C 356,2°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 6,94 kg/s 20,37 kg/s 10,58 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,738 0,7346 0,7384 
𝑨 5501 m2 6792 m2 8967 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 11 13 17 
𝑼 0,738 0,7346 0,4995 
𝑼𝒆 0,0874 0,2077 0,1003 
 𝑼𝒕 0,6506 0,5269 0,3991 
𝝍 0,2856 0,2988 0,2506 
Tabella 39: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti l'MD2M, 
accoppiati con MED. 
Ethylbenzene 
Ciclo a 
condensazione 
Ciclo con 
rigenerazione 
Ciclo con 
trasferimento di 
calore sensibile 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 3549 kW 4071 kW 9194 kW 
?̇?𝒅𝒆𝒔𝒂𝒍 2863 kW 2863 kW 2863 kW 
?̇?𝒕𝒖𝒓𝒃𝒊𝒏𝒂 706 kW 1244 kW 2065 kW 
?̇?𝒑𝒐𝒎𝒑𝒂 20 kW 36 kW 49 kW 
?̇?𝒆𝒍 686 kW 1208 kW 2016 kW 
?̇?𝒐𝒓𝒈 4,177 kg/s 7,357 kg/s 10,25 kg/s 
𝑻𝒐𝒖𝒕,𝒐𝒍𝒊𝒐 212°C 272,8°C 214,6°C 
𝑻𝒊𝒏,𝒐𝒍𝒊𝒐 374°C 374°C 374°C 
?̇?𝒐𝒍𝒊𝒐 9,404 kg/s 16,56 kg/s 23,08 kg/s 
𝜼𝒄𝒐𝒍𝒍 0,7357 0,7341 0,7356 
𝑨 6030 m2 6933 m2 15620 m2 
𝒏𝒄𝒐𝒍𝒍 12 13 29 
𝑼 0,7357 0,734 0,3904 
𝑼𝒆 0,1422 0,2178 0,1613 
 𝑼𝒕 0,5935 0,5162 0,2291 
𝝍 0,2897 0,3079 0,2472 
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Tabella 40: variabili e parametri principali del campo solare e dei 3 cicli organici, utilizzanti 
l'ethylbenzene, accoppiati con MED. 
  
Figura 97: andamento potenza elettrica per i tre cicli studiati accoppiati con MED per i 4 fluidi organici 
scelti. 
  
Figura 98: andamento area totale del campo solare per i tre cicli studiati accoppiati con MED per i 4 fluidi 
organici scelti. 
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Figura 99: andamento portata fluido per i tre cicli studiati accoppiati con MED per i 4 fluidi organici 
scelti. 
  
Figura 100: andamento portata olio per i tre cicli studiati accoppiati con MED per i 4 fluidi organici scelti. 
0
2
4
6
8
10
12
14
16
18
Ciclo a
condensazione
Ciclo con
rigenerazione
Ciclo con
trasferimento di
calore sensibile
P
o
rt
a
ta
 f
lu
id
o
 [
k
g
/s
]
toluene
MDM
MD2M
ethylbenzene
0
5
10
15
20
25
30
35
Ciclo a
condensazione
Ciclo con
rigenerazione
Ciclo con
trasferimento di
calore sensibile
P
o
rt
a
ta
 o
li
o
 [
k
g
/s
]
toluene
MDM
MD2M
ethylbenzene
7. Cicli termodinamici simulati 
127 
 
  
Figura 101: andamento coefficiente di utilizzazione globale di energia primaria per i tre cicli studiati 
accoppiati con MED per i 4 fluidi organici scelti. 
  
Figura 102: andamento rendimento exergetico per i tre cicli studiati accoppiati con MED per i 4 fluidi 
organici scelti. 
Tutti i cicli con trasferimento di calore sensibile presentano valori di rendimento di secondo 
principio e soprattutto di coefficiente di utilizzazione di energia primaria inferiori rispetto alle 
altre due tipologie di ciclo. Inoltre, le portate, sia di fluido organico che di olio diatermico, 
sono maggiori. Ciò è dovuto al fatto che la differenza di entalpia scambiata come calore 
sensibile è molto bassa e quindi sono necessarie elevate portate di fluido organico per 
raggiungere la potenza termica richiesta. Questo è ancora più evidente per il toluene e per 
l’ethylbenzene in cui all’uscita della turbina (alla pressione relativa alla temperatura di 
condensazione di 45°C) si hanno temperature più basse rispetto agli altri due fluidi e quindi 
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ancora minori differenze di entalpia disponibili. Infatti, per i due fluidi silossani, ad una 
temperatura di uscita di turbina più alta, corrisponde anche una potenza elettrica molto minore 
rispetto agli altri due fluidi. In più, mentre le efficienze dei collettori sono 
approssimativamente le stesse per i tre cicli provati, l’area richiesta dai collettori è molto più 
grande per il caso con trasferimento di calore sensibile, soprattutto per il toluene e 
l’ethylbenzene. Ciò si spiega con il maggior salto termico che deve subire la gran portata di 
fluido per passare dalla temperatura di condensazione di 45°C (trascurando l’effetto della 
pompa) alla massima temperatura di ciclo. Invece per gli altri due cicli, oltre ad una minor 
portata di fluido, il salto termico per arrivare alla massima temperatura di ciclo parte da un 
temperatura compresa tra 70°C e 80°C. In conclusione il ciclo con trasferimento di calore 
sensibile richiede aree per l’installazione dei collettori molto grandi (soprattutto con in due 
fluidi non silossani) con prestazioni basse, quindi non sembra il più adatto per un 
accoppiamento con utenza termica come il processo di desalinizzazione MED. 
Nel caso di ciclo con rigeneratore, per i fluidi MDM e MD2M, si hanno portate maggiori 
rispetto agli altri due fluidi a causa di un minor calore latente di condensazione alla 
temperatura di condensazione di 70,46°C uguale per tutti e quattro i fluidi, come visibile in 
Tabella 41. 
∆𝒉𝒄𝒐𝒏𝒅(𝑻𝒄𝒐𝒏𝒅 = 𝟕𝟎, 𝟒𝟔°𝑪) 
Toluene 385,8 kJ/kg 
MDM 187 kJ/kg 
MD2M 171 kJ/kg 
Ethylbenzene 373,1 kJ/kg 
Tabella 41: calore latente di condensazione a 70,46°C per i 4 fluidi organici. 
Confrontando questo ciclo con quello a condensazione, si hanno rendimenti di primo 
principio approssimativamente uguali, anche al variare del fluido studiato, mentre i 
rendimenti exergetici sono leggermente maggiori con la rigenerazione, ma comunque 
entrambi i parametri sono sensibilmente più grandi rispetto al ciclo con trasferimento di calore 
sensibile. Allo stesso modo anche l’area richiesta per i collettori, con la rigenerazione, è 
leggermente maggiore rispetto al ciclo a condensazione; in particolare per i fluidi silossani 
l’incremento di area è maggiore tra i due cicli rispetto al toluene o all’ethylbenzene. 
Concludendo si può affermare che il ciclo con trasferimento di calore sensibile è il ciclo che 
richiede maggiori dimensioni per il campo solare ed inoltre ha minori performance per un 
accoppiamento con processo MED, quindi non è consigliabile per questo tipo di utenza 
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termica. Invece il ciclo a condensazione e quello con rigeneratore sembrano entrambi 
realizzabili. Il primo presenta potenze elettriche, aree, portate (sia di fluido organico che di 
olio) e rendimenti minori rispetto al caso con rigeneratore. Di conseguenza sarebbe preferibile 
accoppiare l’impianto MED scelto con un ciclo con rigeneratore. Mentre per la tipologia di 
fluido, la scelta dovrebbe ricadere sul toluene o sull’ethylbenzene, in quanto in due fluidi 
silossani necessitano di portate sensibilmente maggiori e performance leggermente peggiori. 
7.4. Simulazioni cicli organici al variare della pressione di evaporazione e del grado di 
surriscaldamento 
In questo caso si sono andati a valutare i tre parametri, già descritti al paragrafo 7.1.1, al 
variare della pressione di evaporazione, scelta a seconda di diversi valori della differenza tra 
temperatura critica Tcr e temperatura di evaporazione Tev (presi tra 15°C e 30°C), e del grado 
di surriscaldamento, preso tra 10°C e 30°C. 
Poiché gli andamenti sono simili per i 4 fluidi studiati, successivamente si riporteranno solo le 
figure ottenute con il toluene e le osservazioni fatte saranno ritenute valide anche per i restanti 
3 fluidi organici, seppur con valori numerici inevitabilmente diversi. 
7.4.1. Cicli accoppiati con MSF 
 Ciclo a condensazione: 
 
Figura 103: andamento rendimento exergetico per il ciclo a condensazione con toluene accoppiato con 
MSF. 
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Figura 104: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo a 
condensazione con toluene accoppiato con MSF. 
 
Figura 105: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo a 
condensazione con toluene accoppiato con MSF. 
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 Ciclo con rigeneratore: 
 
Figura 106: andamento rendimento exergetico per il ciclo con rigeneratore con toluene accoppiato con 
MSF. 
 
Figura 107: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
rigeneratore con toluene accoppiato con MSF. 
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Figura 108: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
rigeneratore con toluene accoppiato con MSF. 
 Ciclo con trasferimento di calore sensibile: 
 
Figura 109: andamento rendimento exergetico per il ciclo con trasferimento di calore sensibile con toluene 
accoppiato con MSF. 
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Figura 110: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
trasferimento di calore sensibile con toluene accoppiato con MSF. 
 
Figura 111: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
trasferimento di calore sensibile con toluene accoppiato con MSF. 
Per tutti e tre i cicli simulati il rendimento exergetico maggiore si ha verso alte pressioni di 
evaporazione e alti gradi di surriscaldamento. I valori numerici più elevati si hanno per il ciclo 
con rigeneratore, seguito da quello a condensazione e quello con trasferimento di calore 
sensibile, come già trovato precedentemente. Comunque le variazioni di questo parametro 
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sono molto piccole, cambiando solo dello 0,8% per i primi due cicli e dell’1,3% per quello 
con trasferimento di calore sensibile. 
Invece il parametro 
𝑉𝑑
𝐴
 ha andamenti completamente diversi a seconda dell’architettura di 
ciclo. Per il ciclo a condensazione cresce all’aumentare del grado di surriscaldamento e al 
diminuire della pressione di evaporazione; questo avviene poiché verso queste zone di 
funzionamento la potenza termica necessaria proveniente dal campo solare diminuisce e, 
seppur di poco, aumenta il rendimento dei collettori perché diminuisce la temperatura media 
dell’olio e di conseguenza anche l’area del campo solare. Per il ciclo con rigeneratore, 
𝑉𝑑
𝐴
 
aumenta verso basse pressioni di evaporazione e bassi surriscaldamenti; quindi, se si vuole 
massimizzare questo parametro, con il rigeneratore non conviene surriscaldare ed avere 
elevate pressioni di evaporazione come per il ciclo a condensazione, perché in questo modo si 
migliora l’efficienza del ciclo e di conseguenza anche la potenza elettrica prodotta (infatti 
l’andamento di 
𝐸𝑒𝑙
𝐴
 è lo stesso di 𝜓), ma aumentano anche le dimensioni del campo solare. Per 
il ciclo con trasferimento di calore sensibile i valori più elevati si hanno per alte pressioni di 
evaporazione e bassi surriscaldamenti. Inoltre si nota che i valori maggiori si hanno per il 
ciclo a condensazione, cioè quello che richiede minori aree per i collettori. 
Infine il parametro 
𝐸𝑒𝑙
𝐴
 per il ciclo a condensazione e per quello con trasferimento di calore 
sensibile è crescente verso alte pressioni di evaporazione e bassi surriscaldamenti. Ciò 
avviene perché, per il ciclo a condensazione, verso alte pressioni di evaporazione la potenza 
elettrica aumenta in modo rilevante rispetto all’aumento di area del campo solare; mentre, per 
il ciclo con trasferimento di calore sensibile, per alte pressioni sono necessarie minori portate 
di fluido organico affinché avvenga lo scambio di calore sensibile all’impianto di 
desalinizzazione con minori potenze elettriche prodotte, ma soprattutto minori aree richieste, 
per cui 
𝐸𝑒𝑙
𝐴
 assume valori più grandi. Quest’ultimo parametro ha valori numerici più grandi per 
il ciclo con trasferimento di calore sensibile utilizzando il toluene e l’ethylbenzene, ma non 
per l’MDM e l’MD2M, in cui i valori maggiori si trovano per il ciclo con rigeneratore (si 
ricorda che le figure ottenute per questi ultimi tre fluidi non sono state riportate). 
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7.4.2. Cicli accoppiati con MED 
 Ciclo a condensazione: 
 
Figura 112: andamento rendimento exergetico per il ciclo a condensazione con toluene accoppiato con 
MED. 
 
Figura 113: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo a 
condensazione con toluene accoppiato con MED. 
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Figura 114: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo a 
condensazione con toluene accoppiato con MED. 
 Ciclo con rigeneratore: 
 
Figura 115: andamento rendimento exergetico per il ciclo con rigeneratore con toluene accoppiato con 
MED. 
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Figura 116: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
rigeneratore con toluene accoppiato con MED. 
 
Figura 117: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
rigeneratore con toluene accoppiato con MED. 
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 Ciclo con trasferimento di calore sensibile: 
 
Figura 118: andamento rendimento exergetico per il ciclo con trasferimento di calore sensibile con toluene 
accoppiato con MED. 
 
Figura 119: andamento volume di acqua distillata per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
trasferimento di calore sensibile con toluene accoppiato con MED. 
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Figura 120: andamento energia elettrica prodotta per metro quadrato di collettore per il ciclo con 
trasferimento di calore sensibile con toluene accoppiato con MED. 
Le osservazioni fatte al paragrafo 7.4.1 sono valide anche per queste simulazioni relative 
all’accoppiamento con MED. Effettuando invece un confronto sui valori numerici trovati si 
nota che: 
 il ciclo con trasferimento di calore sensibile accoppiato con MED è l’unico che ha 
rendimenti exergetici superiori rispetto allo stesso ciclo accoppiato con MSF, perché 
da una parte scambia maggior exergia termica a causa della più alta potenza termica 
richiesta (nonostante la temperatura a cui viene ceduta tale potenza sia leggermente 
maggiore per l’accoppiamento con MSF) e dall’altra richiede minori aree del campo 
solare, poiché sono necessarie minori portate del fluido organico; 
 il ciclo con trasferimento di calore sensibile accoppiato con MED, richiedendo minori 
aree per i collettori e avendo a valle un processo che produce maggiore acqua distillata 
rispetto all’impianto MSF, ha valori più elevati di 
𝑉𝑑
𝐴
; 
 il ciclo a condensazione e con rigeneratore accoppiato con MED ha parametri di 
𝐸𝑒𝑙
𝐴
 
superiori rispetto agli stessi cicli accoppiati con MSF poiché, richiedendo più potenza 
termica all’impianto di desalinizzazione, circolano maggiori portate che portano ad 
avere maggiori potenze elettriche (più del doppio) e questo effetto è più rilevante del 
contemporaneo aumento dell’area del campo solare. 
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8. Conclusioni 
Nel presente lavoro sono stati studiati i processi di desalinizzazione MSF e MED, integrandoli 
con cicli termodinamici alimentati da collettori parabolici lineari. All’aumentare della TBT, 
l’impianto multi flash, simulato con 20 stadi, presenta migliori rapporti di conversione da 
acqua salata ad acqua pura, con minori consumi termici. Invece, l’impianto MED presenta 
migliori performance all’aumentare del numero degli stadi e garantisce, a parità di acqua 
trattata, maggiori portate di acqua distillata rispetto a quello multi flash. Fissata una portata di 
acqua trattata (tipica di impianti piccoli, per piccole comunità), si sono accoppiate queste due 
utenze termiche a cicli ad acqua e cicli organici. Per il ciclo ad acqua l’accoppiamento 
migliore risulta con MSF, in quanto è possibile dimensionare l’impianto con una potenza 
elettrica fissata, spillando dalla turbina la quantità di acqua necessaria per alimentare 
l’impianto MSF. Al contrario, l’accoppiamento con MED risulta più problematico a causa 
della potenza elettrica minore di 1MW (non conveniente con l’utilizzo di vapore come fluido 
di lavoro) e del minor rendimento exergetico. Analizzando i cicli organici nelle tre 
configurazioni e per i quattro fluidi scelti, si osserva che il ciclo a condensazione e con 
rigenerazione accoppiato con MED richiede dimensioni del campo solare e potenze elettriche 
maggiori rispetto a quello accoppiato con MSF, ma con minori rendimenti exergetici. Invece 
il ciclo con trasferimento di calore sensibile accoppiato con MED ha potenze elettriche e aree 
del campo solare minori rispetto a quello accoppiato con MSF, ma con maggiori rendimenti 
exergetici e ciò è più evidente utilizzando i fluidi silossani. Concludendo, si può affermare 
che per realizzare un impianto cogenerativo accoppiato con MSF la scelta può ricadere su un 
ciclo ad acqua oppure su un ORC in configurazione a condensazione o con rigeneratore, 
utilizzando preferibilmente toluene o ethylbenzene. Analogamente, l’accoppiamento con 
MED può essere effettuato con una delle due configurazioni ORC, ma non con un ciclo ad 
acqua. La configurazione del ciclo organico con trasferimento di calore sensibile, che presenta 
minori performance, è quella che si avrebbe se si accoppiasse un impianto di desalinizzazione 
ad un ciclo organico già esistente e, tra i fluidi provati, sarebbe preferibile utilizzare l’MD2M 
o l’MDM. Infine, per i cicli con fluidi organici studiati, a seconda della scelta della pressione 
di evaporazione e della temperatura di surriscaldamento si può cercare di privilegiare una 
maggiore produzione di energia elettrica o una maggiore quantità di acqua distillata, a parità 
di area dei collettori, a seconda delle richieste delle utenze servite. 
Sviluppi futuri potrebbero effettuare un’analisi termo-economica dei sistemi studiati in questa 
tesi, confrontandoli con impianti ad osmosi inversa utilizzanti CSP e pannelli fotovoltaici. 
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